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RESUME :  
Ce travail s’inscrit dans une approche innovante d’intégration de différents procédés 
membranaires. L’objectif général est l’étude du prétraitement d’eau de mer avant 
dessalement par osmose inverse afin de réduire le potentiel de colmatage de l’eau vis-à-vis 
des membranes d’osmose.  
La démarche adoptée dans cette étude consiste à comparer différents procédés hybrides à 
membrane : la coagulation couplée à l’ultrafiltration (UF) d’une part et l’adsorption couplée à 
l’ultrafiltration d’autre part dans différentes conditions opératoires, et pour différents 
coagulants et adsorbants. Pour cela, des essais de laboratoire et à l’échelle pilote ont été 
conduits avec une eau de mer réelle de la Méditerranée.  
Quel que soit le procédé de prétraitement concerné (UF seule ou procédé hybride/UF), l’effet 
de la qualité du perméat obtenu sur les performances d’une membrane d’osmose ne permet 
pas de discriminer les procédés. Des taux de rétention en sels élevés, une faible 
concentration des matières organiques dans le perméat d’osmose inverse et un colmatage 
progressif dû au dépôt des sels et des matières organiques sont observés pour des 
expériences en laboratoire à l’échelle de quelques heures. 
La mise en œuvre de procédés hybrides adsorption par charbon actif en poudre/UF par 
rapport au procédé d’UF seule a conduit à des résultats particulièrement intéressants : un 
faible SDI3, un taux de rétention en matières organiques élevé (70 %) et un colmatage très 
réduit de la membrane d’UF. De plus, l’approfondissement de l’étude de ce couplage, mis en 
œuvre en cellule tangentielle, a montré qu’une augmentation de la vitesse de circulation 
permet encore une réduction du colmatage.  
Concernant les procédés hybrides de coagulation/UF, nos résultats montrent qu’ils 
permettent une diminution du SDI3 et une réduction importante du colmatage. Cependant, ils 
présentent une faible amélioration du taux de rétention (23 %) par rapport à l’UF seule.  
 
























This thesis emphasizes on an innovative integrated approach of membrane processes. The 
main objective is to study the seawater pretreatment process before seawater reverse 
osmosis (SWRO) desalination for reducing the fouling potential of water towards RO 
membranes. 
The approach followed in this study is to compare different hybrid membrane processes: the 
coagulation combined with ultrafiltration (UF) and the adsorption combined with ultrafiltration, 
at different operating conditions and with different coagulants and adsorbents. Consequently, 
lab- and pilot-scale experiments were carried out with real seawater from Mediterranean Sea. 
The effect of permeate quality on the performance of RO membrane cannot be distinguished 
for lab-scale short term experiments whatever the pretreatment process (UF alone or hybrid 
process/UF) used. High salt retention, low organic concentration in the RO permeate and 
gradual fouling due to salt and organic matter deposit are observed.  
The hybrid process Powdered Activated Carbon adsorption/UF leads to particularly 
interesting results: low SDI3, high organic matter retention rate (70 %) and low UF membrane 
fouling. Furthermore, the study of this hybrid process carried out in cross-flow filtration 
showed that an increase of cross-flow velocity allows reducing more the fouling. 
Concerning the hybrid processes coagulation/UF, the results showed that coagulation/UF 
allows decreasing the SDI3, significantly reducing the fouling. Nevertheless, it performs low 
improvement in organic matter retention rate (23 %). 
 
Key words : ultrafiltration, adsorption, coagulation, hybrid process, seawater desalination, reverse 
osmosis 
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Aujourd’hui, dans de nombreuses régions du monde, les ressources en eau douce pour la production 
d’eau potable sont inexistantes ou insuffisantes vis-à-vis de la croissance démographique ou de la 
production industrielle. Par conséquent, des solutions telles que la réutilisation d’eau et le 
dessalement d’eau salée, qui représente la très grande majorité de l’eau disponible sur terre, 
deviennent des solutions clés, répondant en outre aux exigences du développement durable. La 
réutilisation d’eau est principalement utilisée afin de fournir de l’eau pour l’irrigation, ou les procédés 
industriels, et seulement considérée comme une méthode indirecte de production d’eau potable. En 
revanche, le dessalement est en passe de devenir une méthode prépondérante pour la production 
d’eau potable dans les zones de pénurie en eau douce. Malgré la crise économique, le marché du 
dessalement est un secteur en constant développement. 
 
Les procédés de dessalement sont principalement issus de deux technologies : les procédés 
thermiques et les procédés membranaires. La première usine de dessalement d’eau saumâtre par 
osmose inverse a vu le jour à la fin des années 60 (Amjad, 1993). Les décennies suivantes ont vu le 
développement de nouveaux matériaux membranaires, et des membranes d’osmose inverse ont alors 
été utilisées pour le dessalement des eaux de mer. Aujourd’hui, plus de 15 000 usines de 
dessalement sont en opération dans le Monde, environ 50 % sont des usines de dessalement par 
osmose inverse. La plus grande installation actuellement en opération est celle d’Ashkelon (Israël), 
mise en service en 2005 et qui produit 320 000 m3/jour d’eau potable. 
 
Les membranes d’osmose inverse permettent d’éliminer les ions divalents et monovalents tels que le 
chlorure du sodium. Le taux de rejet de sels peut être supérieur à 99 % dans certaines conditions. 
Cependant, certains verrous technologiques et scientifiques subsistent et doivent être levés : 
amélioration de la qualité de l’eau, augmentation du taux de conversion, réduction des coûts de 
traitement et minimisation de l’impact du rejet des saumures. C’est dans ce contexte que le projet 
Européen MEDINA (Membrane-Based Desalination : an Integrated Approach) a été initié en Octobre 
2006. Ce projet, d’une durée de 3 ans, regroupe 13 partenaires internationaux académiques et 
industriels, dont le LISBP de l’INSA Toulouse, dans le cadre de deux thèses, dont celle-ci. Les autres 
partenaires du projet sont l’Université de Calabre (Italie), Véolia, UNESCO-IHE (Pays-Bas), KIWA 
(Pays-Bas), Université de Duisburg (Allemagne), Université de Ben Gourion (Israël),  CNRS via les 
Laboratoire d'Océanographie Biologique de Banyuls et Laboratoire de Chimie de l'Eau et de 
l'Environnement  de Poitiers, GVS Sa (Italie) , l’Université Technologique de Sydney (Australie), 
Université of New South Wales (Australie), Institute for Chemistry and Biology of the Marine 
Environment de l’université d’Oldenburg (Allemagne), l’ISET –Sfax (Tunisie) . 
  
L’objectif du projet MEDINA est d’apporter des réponses aux différentes problématiques, en 
s’appuyant sur une approche innovante d’intégration de différents procédés membranaires allant du 























C’est donc dans ce contexte global que c’est inscrit ce travail de thèse. Un inconvénient important des 
membranes d’osmose inverse est leur hypersensibilité au colmatage, en particulier le colmatage par 
les colloïdes, les matières organiques et les microorganismes, constitutifs d’un biofilm. En 
conséquence, le prétraitement avant osmose inverse, qui a pour but de réduire le potentiel de 
colmatage de l’eau à traiter et de fournir une qualité satisfaisante d’eau prétraitée, est nécessaire afin 
de mettre en œuvre avec succès les procédés de dessalement d’eau de mer.  
 
Le prétraitement conventionnel, largement utilisé sur les usines de dessalement actuellement en 
opération, est basé sur des séparations physico-chimiques (coagulation/floculation, décantation, 
filtration en profondeur…). Ce type de prétraitement peut aboutir à une variation de qualité d’eau 
d’alimentation vers les membranes d’osmose inverse en cas de mauvaise qualité de l’eau brute, 
pendant des orages ou des blooms algaux, ainsi qu’à une consommation de réactifs chimiques et une 
dépense énergétique relativement élevées. 
 
Du fait de la baisse du prix des membranes et de la dégradation constante de la qualité des 
ressources en eau, le prétraitement par procédé membranaire trouve de plus en plus sa place dans 
les étapes de prétraitement avant osmose inverse. 
 
MF/UF : Microfiltration/Ultrafiltration 
NF : Nanofiltration 
RO : Reverse Osmosis 
MD : Membrane Distillation 
MCr : Membrane Crystallisation 
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Parmi les procédés membranaires à basse pression, l’ultrafiltration (UF) est préférentiellement utilisée 
pour le prétraitement avant osmose inverse : les membranes d’UF représentent probablement le 
meilleur compromis entre abattement des contaminants particulaires et productivité de perméat. 
 
L’inconvénient principal du prétraitement par un procédé membranaire repose sur la propension 
inhérente d’une membrane à retenir les espèces  colmatantes de l’eau brute, et de ce fait, à se 
colmater elle-même. De plus, les membranes d’ultrafiltration permettent le passage des matières 
organiques susceptibles de participer ensuite à la formation du biofilm sur les membranes d’osmose. 
Des procédés hybrides couplant les procédés membranaires et les procédés traditionnels de 
traitement des eaux sont  utilisés en production d’eau potable à partir d’eaux douces, en particulier 
pour protéger les membranes contre le colmatage, qui conduit à une chute de flux et donc de 
productivité du procédé.  
 
Dans cet esprit, cette thèse a été orientée vers l’étude de deux procédés hybrides : la coagulation 
couplée à l’ultrafiltration d’une part et l’adsorption couplée à l’ultrafiltration d’autre part (voir figure ci-
dessous) avec pour objectif d’améliorer les performances de la membrane d’UF, et par suite celles de 




C’est pourquoi, ce travail de thèse consiste à étudier : 
• les interactions entre matières organiques marines et membrane d’UF en présence de 
coagulants et d’adsorbants et leurs effets sur les performances de la membrane d’UF 
• l’influence de différentes conditions opératoires lors de la mise en œuvre tangentielle de l’UF 
• l’influence des différents procédés hybrides de prétraitement sur les performances de 
l’osmose inverse. 
 
La démarche adoptée dans cette étude consiste à comparer différents procédés hybrides à 
membrane, dans différentes conditions opératoires, et pour différents coagulants et adsorbants. Pour 





Le premier chapitre est une étude bibliographique qui présente tout d’abord l’état de l’art des procédés 
de dessalement par osmose inverse. Ensuite, le prétraitement avant osmose inverse par procédé 
membranaire et les phénomènes de colmatage sont décrits. Puis, les différents verrous scientifiques 
vers le procédé hybride limitant le colmatage sont présentés.  
 
Le second chapitre constitue les moyens mis en œuvre afin de réaliser cette étude. 
 
Dans le troisième chapitre, nous nous intéressons à l’étude des interactions entre membrane 
d’UF/matière organique marine en présence de coagulant ou d’adsorbant afin d’évaluer les 
possibilités d’abattement des matières organiques en milieu salin et aussi d’évaluer le gain possible 
en terme de réduction du colmatage de la membrane.  
 
Le quatrième chapitre, a pour objectif d’étudier l’ultrafiltration en mode tangentiel à l’échelle pilote. 
L’influence des paramètres opératoires, tels que la pression transmembranaire et la vitesse de 
circulation, est évaluée sur les performances de l’UF en présence d’un adsorbant : du charbon actif en 
poudre, choisi sur les bases de l’étude présentée dans le troisième chapitre. 
 
Le dernier chapitre est consacré à évaluer l’influence des différents prétraitements sur les 
performances de la membrane d’osmose inverse.  
 
Enfin, les principaux résultats obtenus au cours de ce travail sont synthétisés et des perspectives sont 
proposées. 






Cette thèse a pour objet d’évaluer les performances de procédés hybrides – coagulation/UF et 
adsorption/UF - pour le prétraitement avant dessalement d’eau de mer par osmose inverse. L’objectif 
de ce chapitre est de présenter la problématique du dessalement d’eau de mer pour la production 
d’eau potable, en s’intéressant plus particulièrement au procédé membranaire d’osmose inverse. 
Dans un premier temps, la composition de l’eau de mer, mélange complexe d’espèces inorganiques et 
organiques, est décrite. Puis, le dessalement d’eau de mer par osmose inverse est abordé, en 
donnant tout d’abord quelques chiffres clés de ce marché en pleine expansion, puis en rappelant le 
principe et les principales limitations de l’osmose inverse. Un état des lieux est ainsi fait des 
connaissances sur les phénomènes de colmatage et les moyens de lutte contre ce colmatage. Une 
des stratégies afin d’éviter ou du moins de limiter le colmatage des membranes d’osmose inverse est 
le prétraitement. Après une description du prétraitement conventionnel utilisé actuellement sur la 
majorité des installations de dessalement par osmose inverse, le prétraitement par procédés 
membranaires est abordé, avec un intérêt plus particulier porté à l’ultrafiltration. En effet, un point est 
fait sur l’état des connaissances de l’influence des interactions entre matière organique et sels sur les 
performances des membranes d’UF. Enfin, ce chapitre se termine en montrant l’intérêt de procédés 
membranaires hybrides, tels que coagulation/UF et adsorption/UF, pour le traitement des eaux douces 
ainsi que celui des eaux salées.  
I.1 Composition de l’eau de mer 
Le terme d’eau de mer regroupe l’eau salée des mers et des océans à la surface de la terre. Elles 
occupent un volume estimé à 1 340 millions de km³, ce qui représente 97 % de la capacité totale des 
grands réservoirs d'eau à la surface de la terre. L’existence des sels dans l’eau de mer modifie les 
caractéristiques de l’eau : par exemple la masse volumique moyenne de l’eau de mer est de 1,03×103 
kg.m-3. Les paragraphes suivants présentent la composition de l’eau de mer : un ensemble complexe 
d’espèces inorganiques et organiques. 
I.1.1 Espèces inorganiques 
I.1.1.1 Constituants majeurs 
En 1819, Marcet fait analyser des eaux de mer provenant de diverses parties du domaine océanique 
et remarque que si les spécimens diffèrent les uns des autres par leur teneur globale en sel, ils 
contiennent tous les mêmes ingrédients, et dans des proportions identiques les uns par rapport aux 
autres. Des décennies plus tard, Maury (1855) et Dittmar (1884) affirment comme une règle générale 
que les constituants de l’eau de mer sont aussi constants que ceux de l’atmosphère, hors éléments 
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polluants apportés par l’activité humaine. Cette propriété est évoquée sous l’appellation de « principe 
de Marcet », tandis qu’en français l’expression « loi de Dittmar » est plus volontiers utilisée. Plus de 92 
éléments naturels ont été analysés et détectés dans l’eau de mer. En pratique, on retient comme 
constituants principaux ceux qui sont présents en concentration supérieure à 1 mg.kg-1. Ils sont 
énumérés dans le tableau I-1.  
Tableau I-1 Concentration des éléments majeurs présents dans une eau de mer de salinité 
35,000 mg.kg-1 (Copin-Montégut, 1996) 
Constituant Concentration (mg.kg-1) 
Na+ 10 770 





Cl- 19 354 
SO42- 2 712 





Le tableau I-1 appelle les remarques suivantes : 
• L’ensemble des éléments cités représente plus de 99,9 % de la masse totale de 
substances dissoutes dans l’eau de mer. 
• Le nombre de chiffres significatifs varie suivant la précision avec laquelle chaque élément 
a pu être dosé. 
• Le bore est sous forme d’acide borique B(OH)3, acide faible dont le degré de dissociation 
est dépendant des variations naturelles du pH, mais la somme acide borique + borate est 
constante. 
• Les ions hydrogénocarbonate et carbonate sont dépendants de la réaction acide-base 
HCO3- ↔ CO32- + H+. Mais, contrairement au bore, leur somme varie légèrement du fait de 
l’implication du carbone dans les processus biologiques. D’après la littérature, les plus faibles 
sommes HCO3- + CO32- correspondent aux eaux superficielles de l’Atlantique équatorial, et les 
plus fortes aux eaux profondes du Pacifique Nord. 
• La masse totale des éléments prise en compte atteint 35,15 g.kg-1 environ, alors que la 
salinité nominale est 35,000 mg.kg-1. De même, la teneur en chlore est de 19,354 g.kg-1  alors 
que la chlorinité d’une eau de salinité 35 est de 19,354 mg.kg-1. Ces différences sont dues aux 
définitions opérationnelles de la salinité et la chlorinité.   
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I.1.1.2 Les éléments traces métalliques  
 Les « éléments traces métalliques » (ETM) sont définis comme les éléments métalliques présents 
avec une concentration d’environ une partie par billion (10-3 mg.kg-1) en masse, ou moins. Le tableau 
I-2 présente les principaux éléments traces métalliques dans l’eau de mer. 
Tableau I-2 Concentration moyenne des principaux éléments traces métalliques présents dans 
une eau de mer (Brown et al., 1997) 
Constituant Concentration (× 10-3 mg.kg-1) 
Titane, Ti 1 
Zinc, Zn 0,5 
Nickel, Ni 0,48 
Aluminium, Al 0,4 
Chrome, Cr 0,3 
Cadmium, Cd 0,1 
Cuivre, Cu 0,1 
Fer, Fe 0,055 
Manganèse, Mn 0,03 
Plombe, Pb 0,002 
Mercure, Hg 0,001 
 
I.1.1.3 Les éléments nutritifs  
Le carbone est un élément essentiel à la vie sur terre. Cependant, du fait de la prédominance du 
dioxyde de carbone parmi les gaz dissous, la disponibilité du carbone dissous n’est généralement pas 
considérée comme un facteur limite pour l’assimilation biologique, et le carbone n’est donc pas 
classifié comme un nutriment. Le terme d’« éléments nutritifs » comprend donc principalement le 
nitrate (NO3-) et l’ammoniac (NH4+), le phosphore sous forme phosphate (PO43-) et le silicium tel que la 
silice (SiO2). Les nutriments sont utilisés par les phytoplanctons, cellules végétales de taille d’un à 
quelques centaines de microns qui dérivent à la surface des océans et photosynthétisent des hydrates 











Le tableau I-3 présente les teneurs moyennes en éléments nutritifs dans l’eau de mer. 
Tableau I-3 Principaux éléments nutritifs dans l’eau de mer (Brown et al., 1997) 
Eléments nutritifs Espèces dissoutes possibles Concentration (mg kg-1) 
Azote N2, NO3-, NH4+ 11,5 
Silicium Si(OH)4 2 
Phosphore HPO42-, PO43-, H2PO4- 0,06 
 
• L’azote, le nitrate et l’ammoniac   
Il est nécessaire de distinguer l’azote sous forme gaz (N2) et l’azote sous forme d’ions nitrate (NO3-), le 
nutriment. L’azote gazeux est rarement utilisé dans des procédés biologiques marins. L’eau de mer 
contient environ 11 mg.kg-1 d’azote gazeux (N2), alors que la concentration totale d’azote moyenne est 
de 11,5 mg.kg-1. Le nitrate constitue donc une petite fraction de l’azote total. Il est dérivé de la 
décomposition des matières organiques sur terre et est fourni aux océans par les rivières. La pluie 
fournit également une petite quantité de nitrate produit par la combinaison d’azote et d’oxygène 
atmosphériques dans la décharge des éclairs, et partiellement aussi la retombée de la pollution 
industrielle.    
 
L’ammoniac (NH3) est formé pendant la décomposition bactérienne des matières organiques et il est 
excrété par le zooplancton. L’ammoniac est présent dans l’eau de mer  principalement sous la forme 
d’ions ammonium, NH4+. Il est ultimement oxydé en nitrate, mais il peut être utilisé par les 
phytoplanctons comme un nutriment et il est la seule source d’azote pour de nombreuses bactéries 
vivantes libres.  
 
• Le silicium   
Il est utilisé pour créer les squelettes des plantes planctoniques (diatomées) et les animaux 
(radiolaires). Le silicium sécrété par les organismes est une forme amorphe et il est hydraté, donc sa 
formule est normalement SiO2,nH2O, mais nous utilisons par simplification SiO2 pour les deux formes 
du silicium, solide et dissoute. La concentration du silicium dans l’eau de mer est d’environ 2 mg.kg-1 
(Tableau I-3). Whitehouse et al. (1996) ont rapporté que la concentration du silicate (SiO32-, SiO44-, 
etc.) dépend de la température de l’eau de mer, elle est plus faible en été qu’en hiver. Par contre, 
aucun effet de la température n’a été observé sur la quantité de nitrate et de phosphate.  
 
• Le phosphore   
Il est essentiellement présent dans l’eau de mer sous forme d’ions phosphate (PO43-). La 
concentration totale du phosphore dans l’eau de mer est d’environ 0,06 mg kg-1 (Tableau I-3).  Le 
phosphate est utilisé pour former les tissus souples des organismes. 
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I.1.2 Matières organiques 
L’océan est le réservoir principal du carbone organique sur terre, qui contient environ 1018 g de 
carbone (Hedges, 1992). La plupart du carbone organique dans l’océan est sous la forme de matière 
organique dissoute et principalement de molécules à faible poids moléculaire. Seulement 1% du 
carbone organique est de la matière organique particulaire (Benner et al., 1997).  Environ 75 % du 
carbone organique dissous est de la matière organique dissoute de faible poids moléculaire. Une 
procédure largement utilisée pour séparer les matières organiques dissoutes des fractions 
particulaires est une filtration à travers une membrane ayant des pores de 0,2 à 1,0 µm. Le plus 
souvent, une membrane avec des pores de 0,45 µm est utilisée (Brown et al., 1997, Baldock et al., 
2004). La figure I-1 donne une représentation très schématique et simplifiée de la gamme de taille et 
des types de matières organiques dans l’eau de mer. La concentration des matières organiques 
dissoutes et particulaires dépend de la profondeur de l’océan : l’eau de mer surfacique a une 
concentration plus élevée que l’eau en profondeur (Benner et al, 1997, McCarthy et al., 1996).  
 
 
Figure I-1 Schéma de la taille des matières organiques dans l’eau de mer  
I.1.2.1 Matières organiques dissoutes  
La matière organique dissoute (MOD) est un mélange complexe de molécules d’origines diverses 
trouvées dans l’eau de mer. La concentration de chaque molécule est très faible, mais on peut trouver 
dix milliers de molécules différentes dans l‘eau de mer. Grâce au grand volume des océans, ceux-ci 
sont considérés comme un réservoir majeur des matières organiques non vivantes. La quantité de 
matière organique dissoute dans l’océan est de 685×1015 g de C (Hansell et Carlson, 2001). Le 
carbone organique dissous est un facteur important dans le cycle du carbone et la chaine alimentaire 
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marine. Il influence la pénétration de la lumière, l’échange de gaz à la surface de l’océan, la 
disponibilité des métaux traces et les nutriments pour les organismes. Le phytoplancton est une 
source primaire de la MOD.  
I.1.2.1.1  Cycle de la MOD dans des systèmes marins 
La zone euphotique, une zone aquatique comprise entre la surface et la profondeur maximale d'un 
océan, exposée à une lumière suffisante pour que la photosynthèse se produise, est le site principal 
de production de la MOD dans un océan ouvert. La production nette de MOD résulte du décrochage 
temporel et spatial d’une production biologique in situ et des processus de consommation (Figure I-2). 
La MOD est libérée du plancton par 5 mécanismes ; (i) la libération extracellulaire directe pendant la 
croissance ; (ii) la libération pendant la prédation par des organismes ruminants (zooplancton) ; (iii) la 
libération pendant la lyse virale des cellules ; (iv) la solubilisation des particules ; et (v) la 
transformation et la libération bactérienne. Cependant, nous ne détaillerons ici que les trois premiers 
mécanismes qui sont les étapes majeures.  
(i) La production extracellulaire par phytoplancton : la libération extracellulaire des hydrates 
de carbone a été identifiée dans des cultures algales en 1956. Puis, il y a eu un grand nombre de 
recherches sur la production phytoplanctonique extracellulaire des hydrates de carbone, des 
composés azotés et des acides organiques. Des phytoplanctons marins sont normalement libérés lors 
de la production primaire sous forme de carbone organique dissous (COD) de 2 % à 10 % (5 % en 
moyenne). La libération extracellulaire des cultures phytoplanctoniques dans la Mer Méditerranée a 
été étudiée par Hagström et al. (1988). Ils ont démontré que l’espèce dominante trouvée à 
Villefranche-Sur-Mer (France) est la cyanobactérie, le taux de libération et la production primaire sous 
forme de COD sont respectivement de 1,5 µg C L-1 h-1 et de 11 %. 
Selon l’étude de Fajon et al. (1999) réalisée sur l’eau de la mer Méditerranée, la production des 
polysaccharides par les cellules phytoplanctoniques a besoin de beaucoup d’azote et de phosphore, 
alors qu’un enrichissement en phosphore, à faible teneur d’azote, permet une croissance rapide des 




Figure I-2 Schéma représentatif du procédé de production et consommation de MOD dans des 
systèmes marins : les pointillés représentent l’infection virale des virus et son effet sur la 
production de MOD via la lyse de la cellule (Hansell et Carlson, 2002) 
(ii) La production de la MOD par le zooplancton : la MOD est un sous-produit de l’ingestion 
et de la digestion du zooplancton. Le zooplancton dans la Mer Sargasse excrète un COD de 2 % à 10 
% de C j-1 et l’azote organique dissous de 1-6 % de N j-1 (Steinberg et al., 2000).  
(iii) La production de la MOD par la lyse de la cellule : l’infection virale cause de 10 % à 50 % 
de la mortalité bactérienne. Ce procédé est également relié à la baisse de la production primaire et à 
la mortalité des cellules eucaryotes. Environ 3 % de la production primaire totale est perdu par la lyse 
virale.    
Le mécanisme principal de disparition de la MOD marine est la consommation par le bactérioplancton 
hétérotrophe qui est un consommateur majoritaire de la MOD dans l’océan. Le bactérioplancton a la 
capacité de transporter directement des composés de faible poids moléculaire (FPM) (500-1000 Da) à 
travers leur membrane plasmique par des perméases. Des composés de haut poids moléculaire 
(HPM) sont également utilisés rapidement par le bactérioplancton puis ils sont hydrolysés en 
composés de PPM par des enzymes hydrolytiques.  
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I.1.2.1.2  Composition chimique de la MOD 
La MOD peut être classifiée selon sa taille, en MOD de faible poids moléculaire (FPM) et MOD de 
haut poids moléculaire (HPM). La MOD de HPM est définie comme la fraction qui est retenue par une 
membrane de seuil de coupure de 1000 Da, ce qui est équivalent environ à une taille moyenne des 
pores d’environ 1 nm. La FPM est la fraction qui peut traverser cette membrane. Les molécules HPM 
constituent 25-40 % du COD pour l’eau de mer surfacique et 20-25 % du COD pour l’eau de mer 
profonde. Le tableau I-4 résume la composition et la concentration de la MOD des océans. La 
comparaison entre l’océan surfacique et l’océan profond montre que la MOD surfacique comporte une 
plus large fraction de MOD produite récemment et plus réactive que celle de l’océan profond. La MOD 
en profondeur est considérée très résistante à la dégradation biologique. La MOD de HPM dans 
l’océan surfacique a un rapport stœchiométrique moyen C:N:P = 298:18:1, alors que celle de l’océan 
profond C:N:P = 496:28:1.  Il faut noter que dans ces rapports, N et P sont plus faibles par rapport à 
ceux de la composition phytoplanctonique qui sera précisée dans le paragraphe suivant. 
 
Tableau I-4 Composition et concentration de la MOD des océans (Hansell et Carlson, 2001) 
Caractéristiques chimiques Océan surfacique (< 100 m) 
Océan profond 
(> 1000) 
Carbone organique dissous − COD (µM) 60-90 35-45 
Azote organique dissous − AOD (µM) 3,5-7,5 1,5-3,0 
Phosphore organique dissous − POD (µM) 0,1-0,4 0,02-0,15 
Rapport COD /AOD 9-18 9-18 
Rapport COD/POD 180-570 300-600 
Hydrate de carbone (µM C équivalent glucosique) 10-25 5-10 
 
 
Les méthodes d’analyse spectrophotométrique indiquent que l’hydrate de carbone représente une 
large fraction de MOD dans l’eau de mer, en particulier des grands polymères marins qui sont 
considérés comme riches en hydrate de carbone. L’hydrate de carbone représente 19-21 % du COD 
pour l’eau de mer surfacique et 15-16 % pour l’eau de mer plus profonde (Børsheim et al, 1999). 
L’hydrate de carbone peut être divisé en deux fractions : les polysaccharides et les monosaccharides. 
Dans l’eau de mer surfacique, l’hydrate de carbone est principalement trouvé sous forme de 
polysaccharides, alors que dans l’eau de mer profonde les monosaccharides sont prédominants.  
 
Des techniques d’extraction sur phase solide par des résines (les plus utilisées sont XAD-2 et XAD-8) 
sont utilisées pour isoler la fraction humique de la MOD.  Les substances humiques représentent 
environ 5-25 % et 15-25 % du COD respectivement dans l’océan surfacique et dans l’océan profond 
(Brown et al., 1994).  
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I.1.2.2 Matières organiques particulaires 
Les matières particulaires dans l’eau de mer peuvent être classifiées selon leur taille. Dans l’eau de 
mer surfacique, la plupart d’entre elles sont d’origine biologique. Les plus petites particules (moins de 
1 µm jusqu'à quelques dizaines de µm) se composent de bactéries et de cellules algales, d’autres 
détritus organiques fins, et des particules inorganiques particulièrement des minéraux d’argile et des 
composés hydratés insolubles tels que Fe(OH)3. La gamme de taille allant de quelques dizaines à 
quelques centaines de µm comporte des grands détritus et des agglomérats fécaux, produits de 
l’agrégation biologique.   
I.1.2.2.1  Phytoplanctons 
Le phytoplancton ou « plancton végétal » est un organisme autotrophe microscopique qui vit dans les 
océans. Il est le composé premier de la chaine alimentaire marine. Il obtient l’énergie lumineuse par 
photosynthèse, c'est-à-dire qu’il utilise les nutriments et le carbone sous forme de CO2 dissous 
présent dans l’eau de mer. Selon le processus de photosynthèse, le phytoplancton produit la matière 
organique carbonée et l’oxygène présent dans l’atmosphère.  
 
Le phytoplancton peut être classifié selon sa taille (Sieburth et al., 1978) : picophytoplancton (0,2-2 
µm)  – chroococcoide des cyanobactéries, prochlorophytes et bactérie; nanophytoplancton (2-20 µm) 
– petite microalgue; et microphytoplancton (20-200 µm) – larges dinoflagellés et diatomées. Les 
espèces principales du phytoplancton sont des diatomées, des dinoflagellés et des coccolithophores. 
Selon l’étude de Olli et Heiskanen (1999) effectuée au printemps 1995 en Mer Baltique, la biomasse 
phytoplanctonique varie de 2700 à 7600 µg.L-1; et elle comporte principalement les dinoflagellés : P. 
Catenata (1600 – 6600  µg.L-1), Heterocapsa rotundata (150-1500 µg.L-1), et la diatomée T. baltica 
(150-1600 µg.L-1). La quantité de biomasse planctonique dépend également de la saison. Bresnan et 
al. (2009) ont rapporté que dans le nord-est de la Mer Atlantique la communauté de phytoplancton est 
faible en hiver, les diatomées sont très présentes au printemps et en début d’été et les dinoflagellés 
apparaissent mi-été jusqu’à la fin de l’été. Concernant la Mer Méditerranée, le tableau I-5 montre  la 
quantité moyenne des différentes espèces de phytoplancton estimée de 1992 à 2002 selon la saison. 
 
 Tableau I-5 Quantité moyenne des phytoplanctons de la Mer Méditerranée estimée entre 1992-
2002 selon la saison (Mercado et al., 2007) 
Espèce Automne Hiver Printemps Eté 
Concentration de 
phytoplancton (cellule mL-1) 288 ± 181 211 ± 136 446 ± 635 234 ± 186 
Diatomées (%) 44,6 ± 21,3 39,9 ± 18,6 50,6 ± 34,5 50,1 ± 31,2 
Dinoflagellés (%) 12,8 ± 15,5 8.9 ± 11,36 6,9 ± 8,1 16,2 ± 16,2 




La technique la plus utilisée pour estimer la biomasse phytoplanctonique est la mesure de la 
concentration de chlorophylle a in situ. La fluorescence de la chlorophylle a représente un signal d’une 
perte d’énergie émise par la communauté phytoplanctonique. Cependant, la concentration 
phytoplanctonique ne se corrèle pas très bien avec la concentration de la chlorophylle a (Kaczmarska 
et Fryxell, 1995).  
 
La composition élémentaire de la biomasse planctonique marine a été publiée et formalisée 
premièrement sous la formule de C106H260O106N16 par Redfield (1963) avec le ratio atomique C:N:P de 
106:16:1. La stœchiométrie fondamentale de Redfield a été étoffée par Richard (1965) sous forme de 
l’équation de production planctonique marine suivante : 
 
106CO2 + 16HNO3 + H3PO4 + 122H2O = (CH2O)106(NH3)16(H3PO4) + 138O2 
 
Récemment, Hedges et al. (2002) ont étudié la composition planctonique par résonance magnétique 
nucléaire (NMR) sur différents sites (Tableau I-6). 
 
Tableau I-6 Composition planctonique de différents sites (Hedges et al., 2002) 
Echantillon Formule élémentaire* 
Protéine 
(%poids) 




Pacifique Equatorial C106H179O37N15S0.3 57 21 22 
Mer Arabe C106H181O37N13S0.3 51 24 25 
Océan Antarctique 1 C106H174O38N20S0.5 73 16 11 
Océan Antarctique 2 C106H174O39N20S0.5 73 17 10 
Océan Antarctique 3 C106H176O36N19S0.4 70 15 15 
Moyenne C106H177O37N17S0.4 65±9 19±4 16±6 
*Ne pas inclure P dans le phosphate ou les atomes associés avec quatre oxygènes 
 
I.1.2.2.2 Agrégation biologique 
Il existe des agrégats facilement visibles (macroscope), appelés « neige marine » (> 0,5 mm). 
Ransom et al. (1998) ont montré que les agrégats dans la couche pélagique (profondeur moyenne) 
sont principalement composés de dépôts biologiques siliceux, de matières organiques amorphes et de 
microorganismes. Des minéraux d’argile sont également un composant mineur des agrégats 
pélagiques. La figure I-3 présente la formation de particules biologiques dans l’eau de mer. Il y a deux 
hypothèses proposées pour expliquer la formation des macroagrégats qui décantent rapidement 
pendant les blooms de phytoplancton : premièrement l’agrégation due à la collision entre des cellules 
de phytoplancton ; et deuxièmement l’agrégation due à la présence de particules exopolymères 
transparentes (PET), particules formées par le polysaccharide excrété par le phytoplancton. Logan et 
al. (1995) ont trouvé que la formation des agrégats coulant rapidement pendant les blooms de 
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phytoplancton est principalement contrôlée par la concentration du PET, pas par celle du 
phytoplancton. Il faut noter que dans la figure I-3, 14 % du matériel squelettique est reporté en 
moyenne entre 12 % de CaCO3 et 2 % de SiO2. 
 
Figure I-3 Diagramme simplifié de la formation de particules biologiques (Brown et al., 1994) 
 
Les teneurs en carbone organique particulaire (COP) et en azote organique particulaire (AOP) ont été 
évaluées (Alldredge, 1998). Les agrégats contiennent un COP et un AOP de 17-39 % et 1,7-6 % 
respectivement selon le type d’agrégat. Les rapports C:N augmentent avec l’augmentation de la taille 
des agrégats. Ceci indique que les grands agrégats sont plus vieux et plus réfractaires que les plus 
petits. Le tableau I-7 présente des exemples de valeurs du COP des océans pour différentes saisons 
et profondeurs.  
Tableau I-7 Exemples du carbone organique particulaire (COP) des océans  
Auteur Source Position Saison Profondeur COP (µM) 
Hiver 2 m 1,35 Benner et al.  
(1997) 
Pacifique, 
Etats-Unis - Printemps 200 m 0,42 
Surface ~ 6,5 
Hiver 
200 m < 1 
Surface ~ 5 
Coté ouest 
Eté 
200 m ~ 1 
Surface ~ 4 





Coté est Hiver 
200 m < 1 
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I.1.3 Conclusion sur l’eau de mer 
Selon la littérature, une eau de mer est composée à plus de 99,9 % en masse d’éléments 
inorganiques, dont principalement le chlorure et le sodium. La matière organique représente moins de  
0,1 % de la masse totale (Figure I-4). la plupart des matières organiques marines (environ 75 %) sont 
sous forme de carbone organique dissous de faible poids moléculaire. Ces molécules organiques 





Carbone organique dissous de poids moléculaire élevé
Carbone organique dissous de faible poids moléculaire
 
Figure I-4 Répartition des matières organiques marines 
L’origine des matières organiques dissoutes est principalement la production biologique par des 
planctons et des bactéries. De plus, la concentration de la matière organique dissoute dépend de la 
profondeur de l’eau. La matière organique dissoute présente dans l’eau de mer est essentiellement 
composée d’hydrate de carbone sous forme de polysaccharide, biodégradable. L’eau de mer contient 
aussi des éléments nutritifs utilisables pour un développement de micro-organismes.  
I.2 Dessalement d’eau de mer par osmose inverse 
Comme évoqué précédemment, plus de 97 % de l’eau à la surface de la terre est de l’eau salée. Du 
fait de l’augmentation de la population mondiale, la pénurie en eau douce va devenir un problème 
majeur, en particulier dans plusieurs régions arides du monde. Le dessalement d’eau de mer pour la 
production d’eau potable est donc une solution alternative qui permet d’augmenter les ressources en 
eau disponible, de fournir une solution en cas de sécheresse et de lutter contre les pénuries.  
 
D’autres avantages de l’utilisation d’eau de mer pour la production d’eau potable peuvent être 
évoqués par rapport aux eaux de rivières : 
• Moindre consommation de produits chimiques  
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• Faible production de boues  
Cependant, le dessalement d’eau de mer présente également des inconvénients : 
• Une consommation d’énergie élevée 
• Un coût d’opération du procédé élevé 
• Un volume d’eau produite insuffisant comparé au volume d’eau de mer prélevé  
• La dégradation de l’environnement marin due à l’extraction et au rejet d’eau avec une 
quantité de sels très élevée (rejet des concentrats)  
 
Les techniques de dessalement d’eau de mer les plus utilisées sont le dessalement thermique et le 
dessalement par procédé membranaire : 
• La distillation (le dessalement thermique) : le principe de la distillation est que l’eau de mer 
est chauffée et évaporée. Seules les molécules d’eau s’évaporent, laissant en solution les sels 
et les autres substances contenus dans l’eau de mer. Il suffit alors de condenser la vapeur 
d’eau pour obtenir une eau douce consommable.  
• L’osmose inverse (le procédé membranaire) : l’eau de mer est filtrée sous une pression 
élevée à travers une membrane dense. Seules les molécules d’eau traversent la membrane, 
les sels et les microorganismes sont retenus par cette membrane. Ce procédé nécessite 
cependant un prétraitement préliminaire. Il sera plus largement évoqué dans la suite du 
paragraphe. 
 
A l’heure actuelle, la qualité d’eau produite mondialement par osmose inverse est supérieure à celle 
produite par distillation. Entre 1990 et 2001, la part de marché de l’osmose inverse a augmenté de 40 
à 53%. L’intérêt de l’osmose inverse est le coût de l’eau produite qui est à peu près de 0,5 – 0,7 
$US.m-3, alors qu’il se situe entre 1,0 – 1,4 $US.m-3 pour le procédé thermique (Van der Bruggen et 
Vandecasteele, 2002), grâce à la consommation énergétique moindre du procédé. De plus, en ce qui 
concerne l’aspect environnemental, les émissions de pollutions atmosphériques (SOx et NOx) sont 
également réduites en osmose inverse du fait de cette plus faible consommation d’énergie par rapport 
au dessalement thermique.  
 
C’est pourquoi, les spécialistes du dessalement s’accordent à dire que l’osmose inverse devrait 
continuer à s’imposer sur le marché avec des prévisions à 2020 de 70 % pour l’osmose inverse contre 
20 % pour le dessalement thermique et 10 % pour les autres procédés.  
 
I.2.1 Principe de l’osmose inverse 
La filtration membranaire est un procédé de séparation des composants d’un fluide. Le rôle de la 
membrane est d’agir comme une barrière sélective, elle permet de laisser passer certains éléments et 
d’en retenir d’autres en fonction des propriétés respectives de ces éléments sous l’effet d’une force 
motrice. Les procédés membranaires barométriques, i.e. à gradient de pression, peuvent être 
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classifiés en fonction de la membrane utilisée et du seuil de coupure en microfiltration (MF), 
ultrafiltration (UF), nanofiltration (NF), et osmose inverse (OI) comme présenté sur la figure I-5.  
 
 
Figure I-5 Classification des procédés barométriques membranaires selon la taille de 
séparation 
Parmi ces procédés, l’osmose inverse est celui adapté à la séparation des ions et donc au 
dessalement de l’eau. Aujourd’hui, plus de 15 000 usines de dessalement sont en opération dans le 
monde entier pour la potabilisation des eaux, et environ 50 % d’entre elles sont des usines d’osmose 
inverse. Le Moyen-Orient tient approximativement 50 % de la capacité de production mondiale et se 
présente comme le leader en dessalement d’eau de mer à large-échelle. En 2005, s’est ouverte en 
Israël à Ashkelon la plus grande usine de dessalement par osmose inverse du monde avec une 
capacité de production de 320 000 m3 par jour (Greenlee et al., 2009).  
I.2.1.1 Pression osmotique  
L’osmose est le transfert de solvant à travers une membrane sous l’effet d’un gradient de 
concentration. Considérons un système de deux compartiments séparés par une membrane semi-
perméable sélective et contenant deux solutions de concentrations différentes (Figure I-6). Le solvant 
(généralement l’eau) s’écoule à travers la membrane du compartiment de la solution moins 
concentrée vers le compartiment contenant la solution la plus concentrée, c’est le phénomène 
d’osmose. Si on applique progressivement une pression sur le compartiment de la solution la plus 
concentrée, le flux d’eau qui traverse la membrane va diminuer, puis s’annuler quand la pression 
appliquée atteindra à ce qui est appelé la pression osmotique. Si on applique une pression supérieure 
à la pression osmotique, l’eau va traverser la membrane dans le sens inverse du flux osmotique, c’est 




Figure I-6 Principe de l’osmose et de l’osmose inverse 
La pression osmotique peut être calculée par la loi de Van’t Hoff qui exprime que la pression 
osmotique exercée par un soluté est égale à la pression que ce corps aurait exercé dans l’état gazeux 
parfait dans le même volume (V) et à la même température (T). Si le soluté est dissocié en i ions, la 
pression osmotique sera i fois supérieure.  
 
La pression osmotique d’une solution est proportionnelle à la concentration en solutés : 
 
     TRCi ...=Π                                                   (Equation I-1) 
Avec : 
Π    Pression osmotique (bar) 
i      Nombre d’ions dissociés dans le cas d’un électrolyte 
C    Concentration molaire (mol.L-1) 
R    Constante des gaz parfaits (0,082 L.bar.mol-1K-1) 
T    Température absolue (K) 
 
Pour une estimation approximative, la pression osmotique de l’eau de mer à 20°C peut être calculée 
en supposant que la concentration de NaCl représente la concentration totale des sels présents dans 
l’eau de mer. La pression osmotique pour une eau de mer de NaCl à 35 g.L-1 (i = 2 et C = 35/58,5 mol 
L-1) est bars7,28293082,0
5,58
352 =×××=∏  
I.2.1.2 Mécanisme de transfert 
Dans le cas de l’osmose inverse, les transferts de solvant et de soluté au travers d’une membrane 
semi-perméable se font par solubilisation-diffusion ; toutes les espèces moléculaires (soluté et 
solvant) se dissolvent dans la membrane et diffusent à l’intérieur de celle-ci sous l’action d’un gradient 
de concentration et de pression. 
 
En absence de colmatage, le flux de solvant (ici l’eau) à travers la membrane est exprimé par 




     
mR
PJ μ
∏Δ−Δ=                                                     (Equation I-2) 
Avec : 
J     Flux d’eau à travers la membrane (L. h-1.m-2) 
ΔP  Différence de pression de part et d’autre de la membrane (Pa) 
ΔΠ  Différence de pression osmotique de part et d’autre de la membrane (Pa) 
μ     Viscosité dynamique de l’eau (Pa.s) 
Rm  Résistance de la membrane (m-1) 
I.2.1.2.1 La polarisation de concentration 
Un phénomène limitant intervient lors de l’osmose inverse, il s’agit de la polarisation de concentration 
au voisinage de la membrane. Comme montré dans la figure I-7, la polarisation de concentration est 
caractérisée par une accumulation à la surface de la membrane des espèces retenues. La 
concentration d’une espèce au voisinage de la membrane (Cm) va augmenter jusqu’à ce qu’un 
équilibre s’établisse entre le flux transféré à travers la membrane sous l’action du gradient de pression 
(J.C0) et le flux qui diffuse en sens inverse sous l’action du gradient de concentration, de la couche 
limite vers la solution (
dx
dCD ). La polarisation de concentration est un phénomène réversible qui 
disparait si la force motrice de transfert est annulée.  
 
Figure I-7 Phénomène de polarisation de concentration (Maurel, Technique de l’Ingénieur) 
I.2.2 Limitations de l’osmose inverse 
Nous définissons sous le terme de colmatage l’ensemble des mécanismes qui limitent le flux à travers 
une membrane. Dans le cas de l’osmose inverse, le phénomène de colmatage peut être classifié en 4 
catégories suivantes: (i) la précipitation des composés inorganiques sur la membrane (l’entartrage), 
(ii) la formation du dépôt par des particules ou des matières organiques sur la membrane, (iii) la 
formation du biofilm et l’excrétion in situ d’exopolymères sur la membrane (le bio-colmatage), et (iv) 
l’adsorption dans la membrane.  
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I.2.2.1 Colmatage par entartrage 
L’entartrage sur une membrane est principalement causé par : (i) le dépassement de la limite de 
solubilité des composants inorganiques, c'est-à-dire qu’il y a une sursaturation et (ii) l’augmentation 
rapide de la vitesse de déposition. Des sels sursaturés vont précipiter sur la surface de la membrane 
et construire une couche fine qui bloque le transfert de matière à travers la membrane. L’entartrage a 
toujours lieu à la surface de la membrane car la concentration des sels est augmentée près de la 
membrane par la polarisation de concentration. Les dépôts de tartre rencontrés le plus fréquemment 
dans le dessalement comportent du carbonate de calcium (CaCO3), du sulfate de calcium (Ca(SO4)2), 
de l’hydroxyde de magnésium (Mg(OH)2) et des dépôts de silice (SiO2, CaSiO3, MgSiO3, etc.…). 
 
Luo et Wang (2001) ont montré que des complexes colloïdaux (Si-Al-Fe) constituent l’entartrage 
principal de la membrane d’osmose inverse. Les éléments prédominants sont le silicium et l’aluminium 
qui représentent 23,81 % et 17,67 % respectivement des éléments totaux. La précipitation du silicium 
est probablement expliquée par l’effet de la présence des ions trivalents, à savoir Al3+ et Fe3+.  
 
L’entartrage peut être éliminé par différents traitements chimiques (Maurel, 2006) :  
 
(i) Précipitation à la chaux : ce procédé est employé lorsque la dureté carbonatée est due 
essentiellement aux ions Ca2+. En revanche, l’addition de chaux entraîne la précipitation du CaCO3 
avant la membrane suite à la modification du pH. 
 
Ca(HCO3)2 + Ca(OH)2 → 2CaCO3 + 2H2O 
 
Cette technique présente des inconvénients inhérents à l’emploi de la chaux et à la quantité de boues 
produite, mais celles-ci sont facilement déshydratées. Ce procédé permet également de traiter de 
manière efficace les problèmes de turbidité.  
 
(ii) Décarbonatation à l’acide : l’addition d’un acide fort, H2SO4 ou HCl, déplace les carbonates sous 
forme de gaz carbonique  
 
Ca(HCO3)2 + H2SO4 → CaSO4 + 2H2O + 2CO2 
 
(iii) Germination ou ensemencement : ce système consiste à provoquer les dépôts sur des germes 
cristallins que l’on a introduits dans la solution à raison de 10 à 20 g.L-1. Ces germes peuvent être du 
carbonate de calcium, du sulfate de calcium ou du sulfate de baryum. Les risques de « prise en 
masse » au cours des arrêts existent et peuvent expliquer le faible développement de ce procédé.  
 
(iv) Adoucissement sur résines de l’eau de mer : l’adoucissement de l’eau de mer consiste à 
remplacer les ions calcium par des ions sodium. Le procédé consiste à faire circuler l’eau de mer sur 




(v) Inhibiteurs d’entartrage : c’est ce procédé qui est le plus souvent utilisé. Les produits chimiques 
nommés « tartriques » sont injectés à très faible dose (quelques ppm) dans l’eau d’alimentation. Ils 
ont la propriété d’éviter ou de minimiser les dépôts qui se font sur la membrane. Les trois principales 
familles de produits antitartre utilisées dans le dessalement de l’eau de mer sont les polyphosphates,  
les organophosphonates et les polymères carboxyliques. 
I.2.2.2 Colmatage par dépôt 
Le colmatage par dépôt peut être de deux natures différentes qui peuvent coexister:  
 
(i) le colmatage particulaire ou colloïdal : des colloïdes peuvent être agglomérés et adhérer à la 
membrane. Les colloïdes les plus courants sont des argiles de silicate d’aluminium (0,3-1 µm) et des 
colloïdes de fer. Les microorganismes déposés font aussi partie de ce colmatage. 
 
(ii) le colmatage par la matière organique : la dégradation de la matière organique produit une matrice 
de macromolécules appelée acide humique. Les matières organiques dans les eaux salées sont 
principalement  des substances humiques à des concentrations entre 0,5 à 20 mg.L-1 pour l’eau 
saumâtre et jusqu’à 100 mg.L-1 de COT pour l’eau de mer en surface (Fritzmann et al., 2007). 
I.2.2.3 Le bio-colmatage  
 Toutes les eaux de mer contiennent des microorganismes tels que des bactéries, des algues, des 
virus, etc. Ces microorganismes excrètent des substances polymériques extracellulaires qui adhérent 
à la surface de la membrane et provoquent la formation d’un biofilm. La première étape de la 
formation du biofilm est probablement l’adsorption des molécules organiques sur la surface de la 
membrane. Cette couche organique conditionne la surface de la membrane et améliore l’adhésion 
des microorganismes. L’étape suivante est donc l’adhésion des microorganismes sur la surface de la 
membrane conditionnée ; cette étape est suivie par l’adhésion microbienne, la croissance des cellules 
adhérées et par la suite la production de polymère extracellulaire. Nous avons vu qu’une eau de mer 
contient tous les éléments nécessaires pour le développement de micro-organismes. En osmose 
inverse, le colmatage par biofilm est un phénomène majeur. 
I.2.2.4 Résistance de colmatage 
Le colmatage dans ses différentes formes ajoute une résistance au transfert de matière à celle de la 
membrane et la performance globale diminue significativement.  
 
                                                                   ( )cm RR
PJ +




J     Flux d’eau à travers la membrane (L. h-1.m-2) 
ΔP  Différence de pression de part et d’autre de la membrane (Pa) 
ΔΠ  Différence de pression osmotique de part et d’autre de la membrane (Pa) 
μ     Viscosité dynamique de l’eau (Pa.s) 
Rm   Résistance due à la membrane (m-1) 
Rc    Résistance due au colmatage (m-1) 
 
Pour récupérer les performances de la membrane, elle doit être périodiquement nettoyée. Le type de 
produit de nettoyage dépend largement du type de membrane et de la nature du colmatage. Le 
tableau I-8 présente les nettoyages chimiques de la membrane d’OI pour le dessalement d’eau de 
mer par différentes solutions nettoyantes. Noter qu’une augmentation du flux est considérée comme 
un résultat favorable, ainsi qu’une réduction de la conductivité (valeur négative). 
Tableau I-8 Variation du flux et de la conductivité de l’eau par les différents nettoyages 
acide/base (Sadhwani et Veza, 2001) 
Produits chimiques Variation du flux d’eau produite (%) 
Variation de la 
conductivité de l’eau 
produite (%) 
NaOH, 0,8 % -13,24  
HCl, 0,8 % +22,86  
NaOH suivi par HCl, 0,5 % +22,50 +21,73 
NaOH et détergent, 0,8 % +22,96  
HCl et détergent, 0,8 %  +54,24 
NaOH et détergent suivi par HCl et détergent, 0,5 %  -17,65 
NaOH et détergent suivi par HCl et détergent, 1,0 % -12,24 -20,19 
 
 
Le colmatage biologique et organique ne peut pas être facilement éliminé car les microorganismes 
sont protégés des désinfectants par une couche de gel. Il est donc nécessaire pour une bonne 
performance de l’OI d’éviter l’apparition du colmatage par un prétraitement efficace (cf. paragraphe 
I.2.4). 
I.2.3 Estimation du potentiel de colmatage 
Pour caractériser le colmatage des membranes d’osmose inverse, différentes méthodes d’évaluation 
du potentiel de colmatage d’une eau ont été développés. Les plus utilisées sont le Silt Density Index 
(SDI) et le Modified Fouling Index (MFI). La méthode est standardisée pour le SDI par l’ASTM 
(American Society for testing and materials) D-4189.  
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I.2.3.1 SDI (Silt Density Index) 
Le SDI est considéré comme un paramètre représentatif du potentiel de colmatage d’une eau saline 
d’alimentation dans un procédé d’osmose inverse. Il dépend de la quantité de particules mais 
également des autres composants colloïdaux. Un essai de SDI consiste en la filtration d’un échantillon 
d’eau à travers une membrane de 0,45 µm (microfiltration) de surface filtrante 1,73Χ10-4 m2 à une 
pression transmembranaire constante de 2,07 bar. Le SDI est déterminé par une comparaison des 
temps de filtration, t1 et t2, nécessaires pour obtenir un volume de filtration fixe respectivement au 
temps 0 et après un temps t. 
 











=                                         (Equation I-4) 
Avec :  
SDI Silt Density Index (%min-1) 
t1      temps initial pour filtrer un échantillon de 500 mL (sec)  
t      temps après le départ de la mesure (min) 
t2      temps pour filtrer un échantillon de 500 mL après le temps T (sec) 
 
Le SDI15 (t = 15 minutes) est défini par l’ASTM comme le temps nécessaire pour des essais précis et 
normalisés. Néanmoins, des temps (t) plus faibles (3, 5 et 10 minutes) sont utilisés dans la pratique 
afin d’éviter un colmatage important et un flux trop faible.  
 
Comme précisé dans la méthode standardisée de l’ASTM : « this test method is not an absolute 
measurement of the quantity of particulate matter » et « it is not applicable to every kind of water » 
[Mosset et al., 2008], le SDI est donc utilisé pour estimer le potentiel de colmatage causé par des 
matières organiques ou inorganiques en suspension et colloïdales.  Les biopolymères (de faible poids 
moléculaire) qui amènent au biocolmatage ne sont pas retenus par la membrane de microfiltration, par 
conséquent le potentiel de biocolmatage ne peut pas être estimé par le test du SDI.  
 
Le SDI est un paramètre sensible mais une grande quantité d’eau testée est nécessaire et la 
répétabilité peut être soumise à controverse particulièrement du fait de différences de techniques 
opératoires. Mosset et al. (2008) ont rapporté que le SDI n’a pas toujours une corrélation linéaire avec 
la turbidité mais est un paramètre intéressant pour estimer le potentiel de colmatage d’une eau de 
turbidité faible.  
 
Le SDI peut être considéré comme un outil pour caractériser une fraction particulaire de l’eau et 
permettre de comparer des eaux de mer entre elles plus que de caractériser le colmatage d’une 
membrane d’osmose inverse. En effet, on peut remarquer qu’il n’utilise pas une membrane d’osmose 
inverse. De plus, la pression utilisée pendant ce test est très inférieure à la pression utilisée pendant 
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l’opération d’osmose inverse. Le pouvoir de colmatage est donc différent. Enfin, les essais de SDI 
sont effectués en mode frontal et pas en tangentiel comme l’osmose inverse, le flux du perméat est 
beaucoup plus élevé (supérieur à 1 cm.s-1 pour le test de SDI par rapport à < 0,001 cm.s-1 pour 
l’osmose inverse actuelle) (Yiantsios et al., 2005).  
 
Toutefois, malgré toutes les limites posées par ce test, c’est celui qui est encore utilisé en routine  par 
les traiteurs d’eau. On considère généralement que le SDI15 de l’eau d’alimentation doit être inférieur à 
4 en osmose inverse. Les prétraitements sont mis au point pour amener le SDI de l’eau en deçà de 
cette valeur.  
I.2.3.2 MFI (Modified Fouling Index) 
Schippers et al. (1980) ont proposé un autre indice pour estimer le potentiel de colmatage d’une eau, 
cet indice est nommé « Modified Fouling Index » (MFI). Le MFI est basé sur le fait que la formation de 
dépôt est proportionnelle à la concentration de la matière colloïdale et particulaire. 
 
La mesure du MFI est effectuée avec les mêmes membranes (0,45 µm) que la mesure du SDI. Cet 
indice a donc aussi pour objectif de caractériser la fraction particulaire des eaux plus que directement 
le colmatage des membranes d’osmose inverse. Le volume filtré est mesuré à la pression 
transmembranaire 210 kPa (2,07 bar) toutes les 30 secondes pendant le temps maximum de 20 
minutes. Le MFI peut être calculé par : 
 








Δ=                                            (Equation I-5) 
Avec : 
μ20     Viscosité de l’eau à la température 20°C (Pa.s) 
μT         Viscosité de l’eau à la température de la solution (Pa.s) 
ΔP     Pression Transmembranaire appliquée (kPa) 
ΔP0      Pression Transmembranaire à 210 kPa (Référence) 
tanα  Pente de la partie linéaire de la courbe de t/V vs V  
 
La partie linéaire de la courbe obtenue en traçant t/V en fonction du volume filtré V décrit la filtration 
de dépôt et de gel et elle est utilisée pour la détermination du MFI comme présenté ci dessus.  
Pour un fonctionnement satisfaisant de l’osmose inverse le MFI recommandé est entre 0 et 2 s/L2.  
 
En pratique, dans les usines d’osmose inverse, le MFI ne peut pas être corrélé avec le colmatage dû 
aux colloïdes. Ce dernier est certainement lié à la présence de particules colloïdales plus petites que 
0,45 µm. Par conséquent, le MFI présente la même limitation dans l’estimation du pouvoir de 
colmatage que le SDI. 
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I.2.3.3 MFI-UF (Modified fouling index by using ultrafiltration membrane) 
Les limitations du SDI et du MFI amènent au développement de l’estimation du pouvoir colmatant 
d’une eau par le MFI en utilisant une membrane d’ultrafiltration (UF) en mode frontal, nommé MFI-UF. 
Le but de la nouvelle méthode, MFI-UF, est de caractériser la formation de dépôt pendant l’expérience 
de filtration sur membrane d’UF et d’obtenir des valeurs de la résistance de colmatage due à la 
formation du dépôt formé par l’ensemble des particules et des colloïdes retenus par la membrane 
d’UF.  
 
Le MFI-UF est défini comme le MFI  
















                    (Equation I-6) 
Avec : 
S     Surface de la membrane (m2) 
S0     Surface de la membrane du test de MFI (17,34Χ10-4, m2) 
 
Les valeurs de MFI-UF se situent de 2 000 à 13 300 sL-2.  
 
Le principal inconvénient du MFI-UF est que le flux d’eau filtrée est plus faible, donc le temps 
nécessaire pour le test est significativement important.  
 
Boerlage et al. (1997) ont testé plusieurs membranes et ont montré que les membranes avec un seuil 
de coupure de 30 000 à 50 000 Da fournissent une prévision de la chute de flux proche du système 
de l’osmose inverse réelle et les membranes en polyacrylonitrile sont plus appropriées que les 
membranes en polysulfone pour le test de MFI-UF.  
 
L’amélioration du MFI a été proposée par l’utilisation de membranes de NF pour que les matières 
organiques dissoutes, responsables du colmatage, soient prises en compte (Khirani et al., 2006). Ces 
auteurs ont trouvé que le NF-MFI peut être déterminé sur une courte durée (environ 1 heure). 
I.2.4 Procédés de prétraitement de l’osmose inverse 
Le prétraitement de l’eau de mer avant osmose inverse est absolument nécessaire car les 
membranes d’osmose inverse sont très sensibles au colmatage et une bonne qualité de l’eau en 
entrée des modules d’osmose inverse est indispensable pour assurer des performances stables de 
l’osmose inverse sur le long terme. Le prétraitement a pour objectif la réduction du colmatage, 
l’augmentation de la durée de vie des membranes, l’amélioration de la qualité de l’eau produite et la 
maintenance des performances de l’osmose inverse. Les procédés de prétraitement peuvent être 
divisés en deux catégories : les prétraitements physiques et les prétraitements chimiques. Les 
prétraitements physiques incluent les préfiltres mécaniques, les filtres à cartouche, la filtration à sable 
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et la filtration membranaire. Le prétraitement chimique consiste en l’addition d’inhibiteurs d’entartrage, 
de coagulants, de désinfectants et de polyélectrolytes.   
 
A l’heure actuelle, la plupart des  usines d’osmose inverse utilisent un procédé de prétraitement 
conventionnel qui généralement consiste en un prétraitement physique et chimique sans procédé 
membranaire. (cf. I.2.4.1) 
 
Avec la baisse constante du prix des éléments membranaires et la dégradation de la qualité des 
ressources en eau, le prétraitement par procédé membranaire trouve de plus en plus sa place dans 
les étapes de prétraitement avant osmose inverse. Nous allons détailler à présent les deux types de 
filières de prétraitement : conventionnelle et à membrane.  
I.2.4.1 Prétraitement conventionnel  
Le prétraitement conventionnel est encore très majoritairement utilisé dans les usines de 
dessalement. La filière de prétraitement conventionnel dans une usine de dessalement de l’eau de 
mer comporte généralement les étapes suivantes (Figure I-8) : 
 
 Préfiltration grossière : le rôle principal de la préfiltration est d’éliminer les gros matériaux qui 
peuvent endommager les installations et réduire l’efficacité globale du procédé de traitement.  
 
 
Figure I-8 Prétraitement conventionnel typique 
 Chloration : la chloration est nécessaire pour désinfecter et éviter la croissance biologique qui 
cause le biocolmatage de la membrane. Le chlore est ajouté sous la forme d’hypochlorite de sodium 
(NaOCl) ou de gaz dichlore (Cl2) qui est hydrolysé sous la forme d’acide hypochloreux (HOCl).  
 
Cl2 + H20 → HOCl + HCl 
NaOCl + H2O → HOCl + NaOH  
 
Dans l’eau, l’acide hypochloreux se dissocie en ions hydrogène (H+) et hypochlorite (OCl-).  
 




La somme du Cl2, NaOCl, HOCl et OCl-  constitue le chlore résiduel libre. Une concentration en chlore 
résiduel libre de 0,5 à 1,0 mg.L-1 doit être maintenue le long de la filière de prétraitement pour 
empêcher le colmatage de la membrane.  
  
Ajustement du pH : l’addition d’acide comme l’acide sulfurique (H2SO4) est nécessaire pour 
empêcher l’entartrage par CaCO3.  
 
 Coagulation et floculation : les coagulants sont ajoutés pour que les particules colloïdales 
puissent s’agglomérer. Pour améliorer la procédure de floculation, des floculants comme les 
polymères cationiques ou anioniques sont également rajoutés. Les coagulants les plus utilisés sont le 
chlorure ferrique (FeCl3), le sulfate ferrique (Fe2(SO4)3), le sulfate d’aluminium (Al2(SO4)3).  
 
 Filtration sur sable mono- ou bicouche : la filtration sur sable est nécessaire pour éliminer les 
agglomérats produits lors de la coagulation. 
 
 Déchloration et antitartre : la déchloration doit être effectuée avant l’osmose inverse car le 
chlore résiduel peut détériorer les membranes d’osmose inverse. Des fournisseurs de membranes 
donnent une dégradation de la membrane après des temps de contact de 200 à 1 000 heures avec 
une concentration en chlore résiduel libre de 1 mg.L-1 pour des membranes composites. La 
dégradation sera plus rapide dans le cas de solutions alcalines et de températures élevées. 
Normalement, le métabisulfite de sodium (Na2S2O5) est utilisé pour la déchloration, pour son efficacité 
et son faible prix. Dans l’eau, il produit du bisulfite de sodium : 
 
Na2S2O5 + H2O → 2NaHSO3 
 
Le bisulfite de sodium réduit l’acide hypochloreux : 
 
2NaHSO3 + 2HOCl → H2SO4 + 2HCl + Na2SO4 
 
Le métabisulfite de sodium est nécessaire théoriquement à 1,34 mg pour 1,0 mg de chlore résiduel. 
En pratique pour enlever 1 mg de chlore résiduel libre, il faut typiquement 3,0 mg de métabisulfite de 
sodium. L’élimination du tartre (formé Na2SO4) est expliquée dans la partie I.2.2.1. 
 
 Filtration à cartouche : la dernière étape du prétraitement conventionnel est la filtration sur 
cartouche avec une taille de maille de 5 à 10 µm pour protéger les membranes d’osmose inverse.  
 
Une  filtration sur sable bicouche est suffisante pour atteindre un SDI inférieur à 4 et effectivement 
éliminer des pigments algaux si le système est alimenté par une eau brute de bonne qualité (Leparc, 
2007). Par contre, le prétraitement conventionnel complet peut être insuffisant en cas de mauvaise 
qualité de l’eau pendant des orages ou lors de blooms algaux. Le choix du prétraitement 
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conventionnel doit donc être adapté selon la qualité de l’eau de mer brute pour assurer la meilleure 
qualité de l’eau possible en amont des membranes d’osmose inverse [Gaid et Treal, 2007]. Les 
inconvénients du procédé de prétraitement conventionnel sont : 
• Variation de qualité de l’eau d’alimentation vers les membranes d’osmose inverse  
• Difficultés de fournir un SDI constant inférieur à 4 
• Difficultés d’enlever des particules plus petites que 10-15 µm 
• Grande taille de l’installation due à la vitesse de filtration faible 
• Addition de coagulant qui influence les performances des membranes d’osmose inverse 
• Consommation de réactifs chimiques  
• Consommation considérable d’espace et de main d’œuvre  
 
Wolf et al. (2005) ont mis en évidence la défaillance de fonctionnement d’usines de dessalement dont 
le prétraitement conventionnel utilisait la filtration sur sable bicouche et n’arrivait pas à atteindre un 
SDI inférieur à 4. En conséquence, la membrane d’osmose inverse colmate rapidement et l’usine de 
dessalement ne permet pas de produire l’eau potable nécessaire. Ceci conduit à la consommation de 
produits chimiques pour le nettoyage des membranes, à une dépense d’énergie due à la pression 
opératoire élevée, et donc à un coût opératoire élevé.  
I.2.4.2 Prétraitement par les procédés membranaires 
En raison des limitations du prétraitement conventionnel qui viennent d’être évoquées, un intérêt 
croissant s’est porté sur l’utilisation de procédés membranaires basse pression tels que la 
microfiltration (MF), l’ultrafiltration (UF) et la nanofiltration (NF). Les avantages majeurs des procédés 
membranaires sont les suivants (Pearce, 2007) : 
• Flux de l’osmose inverse significativement élevé 
• Plus faible consommation de produit chimique 
• Meilleur compacité (-33 %) 
• Augmentation de la durée de vie des membranes d’osmose inverse 
• Capacité de fonctionnement à une qualité de l’eau d’alimentation variée 
• Désinfection et nettoyage de l’osmose inverse moins nécessaire   
 
Wolf et al. (2005) ont présenté une comparaison économique du prétraitement par procédé 
membranaire par l’UF et par prétraitement conventionnel – la coagulation et la filtration sur sable 








Tableau I-9 Comparaison économique entre le prétraitement membranaire et conventionnel 
(Wolf et al., 2005) 
Coût ($ US/m3) Prétraitement membranaire 
Prétraitement 
conventionnel 
Infrastructure 205 203 
Système de prétraitement 202 143 
Système de dessalement 572 625 
Investissement 
Coût d’investissement total 979 971 
Coût investissement 0,2377 0,2452 
Remplacement de l’UF/ les 
matériaux de filtration à sable 0,0234 0,0026 
Remplacement de l’osmose 
inverse 0,0161 0,0275 
Produits chimiques pour le 
nettoyage et le procédé 0,0411 0,0488 
Consommation d’énergie 0,1773 0,1712 
Partie des pièces de rechange 0,0382 0,0411 
Main d’œuvre 0,0286 0,0360 
Frais généraux 0,0196 0,0196 
Opération 
Coût opératoire total 0,582 0,592 
Remarque : Les coûts ci-dessus n’incluent pas l’acquisition du terrain et considèrent aucune pénalité 
pour l’eau potable alternative dans le cas de sous-performance de l’usine causée par le prétraitement. 
Tableau I-10 Hypothèses du calcul de coût pour les systèmes de prétraitement (Wolf et al., 
2005) 
Paramètres Valeurs 
Capacité de l’usine d’osmose inverse 74 000 m3/jour 
Salinité de l’eau 35 000 ppm 
Qualité de l’eau Mauvaise, turbidité élevée et variable 
SDI15 > 6 
Taux d’intérêt 6,5 % 
Vie de l’usine 25 ans 
Coût d’énergie 0,045 $ US/kWh 
 
Cette comparaison montre que les coûts d’investissement et de fonctionnement de ces deux filières 
sont sensiblement identiques. 
Le paragraphe suivant s’attache alors à faire ressortir les avantages et inconvénients de chaque 




Kumar al. (2006) ont étudié le prétraitement d’eau de mer, en comparant la microfiltration à 0,1 µm et 
l’ultrafiltration avec deux seuils de coupure : 20 et 100 kDa. Ils ont constaté qu’il n’y aucune différence 
notable entre la MF et l’UF à 100 kDa en terme de chute de flux de l’osmose inverse. Par contre, l’UF 
avec un seuil de coupure de 20 kDa permet une augmentation du flux de perméat d’osmose inverse. 
Cela indique que l’UF avec un seuil de coupure inférieur à 20 kDa permet de réduire le colmatage de 
l’osmose inverse. De plus, Remize et al. (2009) ont constaté que la MF conduit à un SDI supérieur et 
à une élimination élevée des bactéries, planctons et particules, mais que l’élimination des matières 
organiques est plus faible qu’avec un prétraitement conventionnel. 
 
De leur côté, Shona et al. (2009) ont comparé ultrafiltration et nanofiltration : l’UF présente un taux de 
rétention de 20,3 % sur les matières organiques marines contre 28,9 % pour la NF. L’intérêt majeur de 
la NF évoqué par Pontié et al. (2003) est qu’elle permet une déminéralisation seulement partielle de 
l’eau de mer pour la préparation de solutions d’une salinité de 9 g.L-1.  
 
Hassan et al. (1998, 2000) ont testé pour la première fois à l’échelle pilote d’une capacité de 20 
m3.jour-1 le prétraitement d’eau de mer par NF. La NF permet d’obtenir un perméat avec (i) une très 
faible turbidité et une faible teneur en microorganismes résiduels, (ii) une réduction de la dureté d’eau 
et (iii) une réduction des ions monovalents et de la salinité totale de plus de 50 %. Cependant, ces 
résultats ont été obtenus sous une pression d’alimentation atteignant jusqu’à 31 bars dans certaines 
périodes. Cette valeur approche la pression opératoire de l’osmose inverse. La pression opératoire 
élevée conduit à une consommation énergétique importante. De plus, le flux de perméat produit a été 
diminué d’environ 15 % après 6000 heures d’opération en continu. Ceci indique un colmatage de la 
membrane de NF généré pendant la filtration, et conduisant à un nettoyage chimique fréquent. 
D’après l’autopsie de la membrane de NF, il a été observé que le principal dépôt consiste en des 
matières organiques, du fer, du chrome, des champignons ainsi que des constituants inorganiques 
présents dans l’eau de mer (Al-Amoudi et Farooque, 2005). Nous retrouvons donc sur les membranes 
de NF le problème que l’on essaye d’éviter pour les membranes d’osmose inverse.  
 
Parmi les trois procédés UF, MF et NF, l’UF semble le choix le plus courant dans les recherches et les 
essais à l’échelle pilote (Greenlee et al., 2009). A l’échelle industrielle, nous trouvons des 
prétraitements par UF ou MF seulement. De nombreux essais pilotes ont été menés avec des 
membranes d’UF en prétraitement avant osmose inverse et des installations industrielles ont vu le jour 
depuis quelques années. Une valeur du SDI faible peut être obtenue, même avec une fluctuation forte 
de la qualité de l’eau brute à cause de période d’orage ou de bloom algal, ce qui permet d’obtenir un 
flux de perméat d’osmose inverse élevé et stable même pendant l’opération sur le long terme (Pearce 
et al., 2004). Brehant et al. (2002) ont observé que l’UF permet de diminuer le SDI de l’eau de mer 
brute de 13-25 jusqu’à 0,8, tandis que le SDI reste entre 2,7 et 3,4 pour la filtration bicouche. De plus, 
le perméat de l’UF a une qualité constante et stable tout au long de l’expérience, alors que la turbidité 




La performance d’une membrane d’UF (Aquasource®) à l’échelle pilote a été évaluée pour le 
prétraitement d’eau de mer (Teuler et al., 1999).  La membrane Aquasource® ne parait pas sensible à 
la salinité élevée de l’eau de mer. De plus, la résistance mécanique et le flux spécifique de la 
membrane Aquasource® restent stables pendant l’opération durant 2 mois : le flux spécifique est 
d’environ 240 L.h-1.m-2.bar-1.  
Le procédé hybride – UF et osmose inverse – pour le dessalement d’eau de mer a été étudié à 
l’échelle pilote sans aucun réactif chimique utilisé (Xu et al., 2007). La qualité du perméat d’UF, 
menée à un flux de perméat de 60 L.h-1.m-2 est très satisfaisante : 100 % de turbidité inférieure à 0,01 
NTU et 95 % de SDI15 inférieur à 3,0. 
 
Rappelons que l’objectif du prétraitement est de retenir les particules et les matières organiques qui 
peuvent conduire à un développement bactérien – biofilm – sur la membrane d’osmose inverse. Les 
membranes d’UF et de MF vont retenir les particules, mais laissent passer les petites matières 
organiques, donc ne permettent pas la prévention de la formation du biofilm. Par ailleurs, la 
membrane de NF retient petites molécules organiques et sels, mais fait apparaître la problématique 
du colmatage qui peut être voisin de celui d’osmose inverse. De plus, la consommation énergétique 
de la NF est supérieure à celle de l’UF ou de la MF. 
 
En conclusion, l’enjeu est de proposer un procédé de prétraitement permettant de retenir les 
particules et les petites molécules organiques et ce, pour un faible coût énergétique. Notre choix s’est 
porté sur des procédés hybrides faisant appel à l’ultrafiltration. C’est pourquoi, le paragraphe suivant 
présente plus en détails ce procédé membranaire. 
I.3 Ultrafiltration  
I.3.1 Généralités 
L’ultrafiltration (UF) est une technique de séparation non dénaturante des macromolécules ou des 
particules en suspension dans un liquide à travers des membranes poreuses. Ces membranes sont 
dites basse pression du fait que la pression transmembranaire (PTM) est de l’ordre de 0,2 à 2 bar. 
L’UF est caractérisée par un seuil de coupure entre 0,001 et 0,02 μm (Cheryan, 1998).  
 
Une installation d’UF met en œuvre un ensemble de membranes assemblées en modules. Les 




I.3.2 Phénomènes de colmatage en ultrafiltration 
I.3.2.1 Mécanismes de colmatage en UF 
Le colmatage des membranes d’UF peut être considéré comme un ou plusieurs des mécanismes 
suivants : (i) accumulation/dépôt de matière sur la surface de la membrane, (ii) blocage des pores (iii) 
adsorption de molécules sur le matériau membranaire (Figure I-9) (Laborie, 1998). Plusieurs facteurs 
contribuent au colmatage comme les propriétés de surface, les conditions hydrodynamiques, la force 
ionique et la concentration de soluté. 
 
 
Figure I-9 Schématisation des différents mécanismes de colmatage d’une membrane d’UF 
  
(i) Dépôt de matière en surface   
Ce mécanisme intervient lorsque la solution à traiter contient des matières en suspension, et/ou 
colloïdales. Ces matières constituent alors une couche poreuse appelée gâteau de filtration ou dépôt 
dans lequel peuvent venir aussi s’accumuler des matières organiques. Ce colmatage est 
généralement réversible par lavage ou rétrolavage à l’eau. 
 
 (ii) Blocage des pores   
Il s’agit de la pénétration et du blocage, partiel ou total, des pores de la membrane par des matières 
en suspension, dont la taille est proche de celle des pores de la membrane. Ce phénomène est 
important en microfiltration, mais il n’intervient quasiment pas en ultrafiltration. Un rétrolavage permet 
généralement d’éliminer ce colmatage. 
 
 (iii) Adsorption  
Les solutés ayant une affinité physico-chimique pour le matériau membranaire peuvent s’y adsorber. 
Cela entraîne une augmentation de la résistance au transfert. Ce mécanisme de colmatage est dit 




I.3.2.2 Modélisation du colmatage  
I.3.2.2.1 Modèle des résistances hydrauliques en série 
Lors de la filtration d’un solvant pur, la loi de Darcy est utilisée pour traduire le lien de proportionnalité 
entre le flux de perméat, J, et la pression transmembranaire, ΔP : 
 





. 0μ                                            (Equation I-7)                            
Où  
Rm     Résistance de la membrane (m-1) 
Lp0    Perméabilité de la membrane au solvant (L.h-1.m-2.bar-1) 
µ       Viscosité du solvant à la température de l’expérience (Pa.s) 
 
Lors de la filtration d’eaux réelles, on observe au cours du temps une diminution de la perméabilité de 
la membrane, due au phénomène de colmatage. Une des approches possibles est de considérer que 
chacun des mécanismes conduit à une résistance au transfert s’ajoutant à la résistance de la 
membrane. C’est le modèle des résistances en série. 
 
                                                             ( )abdm RRRR
PtmJ +++= μ                                   (Equation I-8) 
Avec 
Rd   Résistance due au dépôt en surface (m-1) 
Rb   Résistance due au blocage des pores (m-1) 
Ra   Résistance due à l’adsorption (m-1) 
I.3.2.2.2 Modèle du colmatage particulaire en filtration frontale 
La loi classique de filtration frontale a été proposée à l’origine sous la forme suivante par Hermans et 
Bredee (1936). 
 









                                                  (Equation I-9) 
Avec : 
t      Temps de filtration (sec) 
V     Volume filtré total (mL) 
k     Constante obtenue par la pente du graphe   




Tous les modèles de filtration classique exprimés sous la forme présentée dans l’équation I-9 avec la 
puissance n caractérisent un modèle spécifique : n = 0 pour la filtration sur gâteau, n = 1 pour le 
blocage intermédiaire, n = 1,5 pour l’obstruction des pores, et n = 2 pour le blocage complet des 
pores. 
  
Ensuite, différentes lois de filtration ont été proposées par Hermia (1982) selon les mécanismes de 
colmatage. Cette loi explique le comportement du flux sous une condition de pression 
transmembranaire constante (Tableau I-11).  
Tableau I-11 Différents modèles empiriques de filtration en frontale 
Loi Description Equation 
Filtration sur gâteau  Dépôt de particules plus 
grandes que la taille des pores 
sur la surface de la membrane  
11 bVaV
t +=  
Blocage complet  
(Blocage des pores) 
Obstruction des pores par des 
particules non superposées et 













Obstruction des pores par des 
particules superposées qui vont 






(Obstruction des pores) 
Dépôt des particules plus 
petites que la taille des pores 
sur les parois des pores et 
réduction de la taille des pores 
44 btaV
t +=  
 
V est le volume cumulé du perméat au temps t, J0 est le flux initial, J est le flux final, et a et b sont les 
paramètres du modèle. 
 
Les coefficients linéaires, a1 et b1, du modèle de filtration sur gâteau peuvent être reliés aux 
paramètres quantitatifs physiques par les équations suivantes : 
                                                              
PA
C
a cΔ= .2 21
μα
                                                     (Equation I-10) 
 






                                                           (Equation I-11) 
Où  
µ        Viscosité du perméat (Pa.s) 
αc      Résistance spécifique de dépôt (m.kg-1)  
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Rm     Résistance hydraulique de la membrane (m-1) 
ΔP    Pression transmembranaire (bar) 
S      Surface de la membrane (m2) 
C      Concentration à la membrane (mg.L-1) 
a1       Pente de la partie linéaire de l’équation t/V = f(V) 
b1       Ordonnée à l’origine  
I.3.3 Influence des interactions MON/sels sur les performances de 
membranes d’UF/MF 
Dans cette thèse nous allons nous intéresser à l’UF pour le traitement d’eau de mer et au 
comportement du procédé en regard des interactions MON/sels. Il s’agit donc de faire un point sur 
l’état des connaissances sur ces interactions pour des eaux douces, puis pour des eaux de mer.   
I.3.3.1 Cas des eaux douces 
La matière organique naturelle (MON) est la matrice complexe des composés organiques présents 
dans les eaux naturelles. De nombreuses études montrent que la MON est un colmatant majeur de 
membranes d’UF pour la potabilisation de l’eau (Kimura et al., 2004, Kennedy et al., 2008). Fan et al. 
(2001) ont constaté que la fraction de la MON qui est responsable du colmatage principal d’une 
membrane de MF hydrophobe est dans l’ordre de neutre hydrophile > acides hydrophobes > acides 
transphiles > chargé hydrophile, et c’est la fraction hydrophile de la MON qui conduit au colmatage 
irréversible. Toutefois, Kimura et al. (2004) ont observé que ce sont les polysaccharides qui causent 
principalement le colmatage irréversible pour une membrane d’UF (750 kDa) à l’échelle pilote sur le 
long terme (5 mois). Des métaux comme le fer et le manganèse participent sans doute aussi au 
colmatage irréversible. 
 
La fraction majeure de la MON est celle reliée aux substances humiques. Ces substances présentent 
une conformation qui est dépendante des caractéristiques chimiques de la solution telles que le pH et 
la force ionique. Par conséquent, de nombreuses études ont utilisé l’acide humique comme un modèle 
des molécules organiques présentes dans l’eau naturelle afin d’étudier l’effet de la MON sur les 
performances de membranes d’UF/MF. Thekkedath et al. (2007) ont observé que le colmatage par 
l’acide humique d’une membrane d’UF en cellulose régénérée est principalement dû à la formation 
d’un gâteau : la résistance due au dépôt représente 52 % par rapport à la résistance de la membrane 
et celle due à l’adsorption, qui représentent 46 % et 2 % respectivement. De plus, les auteurs ont 
également rapporté une modification de charge des pores internes de la membrane après la formation 
du dépôt sur la surface de la membrane (-27 mV.bar-1 pour la membrane neuve contre -13 mV.bar-1 
pour la membrane colmatée). Ceci est attribué à la pénétration des petites molécules d’acide humique 
dans les pores qui causent ainsi le colmatage dans la membrane. Les paragraphes suivants 
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présentent diverses études concernant l’influence des caractéristiques chimiques de solutions 
contenant de l’acide humique sur les performances du procédé membranaire. 
I.3.3.1.1 Influence du pH 
Yuan et al. (1999) ont étudié le colmatage par l’acide humique en MF. Ils ont trouvé qu’un faible pH 
(pH égal à 3) cause une diminution du flux et une augmentation du taux de rétention de l’acide 
humique. Ceci est dû à la réduction des répulsions électrostatiques entre les molécules d’acide 
humique, et donc à leur agrégation. Les gros agrégats sont déposés sur la surface de la membrane 
conduisant à une grande rétention pendant la filtration.  
 
De plus, Costa et De Pinho (2002) ont également mis en évidence l’effet du pH sur la rétention de 
l’acide humique à l’aide de deux membranes d’UF en acétate de cellulose de différents seuils de 
coupure (60 et 150 kDa). Ils ont constaté qu’un pH de 5,3 permet une rétention plus importante qu’un 
pH de 7 pour les deux membranes, ce qui est dû à l’effet des interactions électrostatiques. Au 
contraire, l’étude de Ruohomäki et al. (1998) sur l’ultrafiltration d’un mélange d’acide humique et d’eau 
naturelle par une membrane en polyéthersulfone hydrophile montre une réduction de la rétention à 
faible pH. Ces résultats différents s’expliquent par la différence de propriétés des matériaux 
membranaires, ainsi que celle des caractéristiques de l’eau naturelle utilisée.    
I.3.3.1.2 Influence de la force ionique  
Il est connu que des ions inorganiques peuvent contribuer à l’adsorption des matières organiques sur 
les surfaces des membranes. En termes de colmatage par des substances humiques, plusieurs 
chercheurs ont examiné l’influence de la force ionique par l’ajout de sels monovalents à différentes 
concentrations. Le tableau I-12 résume l’influence de la force ionique sur la rétention des molécules 
organiques. 
Tableau I-12 Influence de la force ionique sur la rétention de molécules organiques par UF 
La rétention 
Référence Matériaux membranaires Sels Effluents Augmente Diminue Pas d’effet 
1 mM 6,25 %   








12,5 %   
1 mM 4,5 %   NaCl 
10 mM 5,1 %   
1 mM 3,4 %   
Ruohomaki 








humique 6,9 %   
Cho et al., 
2000 
Polyamide 
TFC, 8 kDa 







Toutes les études ont montré que la rétention augmente légèrement avec l’augmentation de la force 
ionique (concentration en sels monovalents) excepté l’étude de Cho et al. (2000) effectuée avec une 
membrane en polyamide pour laquelle aucun effet de la force ionique n’est observé sur la rétention. 
L’augmentation de la rétention peut être expliquée par le changement de conformation des molécules 
d’acide humique. A force ionique élevée et pH faible la molécule est plus dense et compacte, la 
molécule peut donc facilement bloquer les pores de la membrane.  
 
Ce résultat a aussi été observé par l’équipe de Yuan et al., (1999) qui a également observé une chute 
de flux importante en présence de NaCl, avec une chute de flux plus significative lorsque la 
concentration de NaCl augmente. 
I.3.3.1.3 Influence des sels divalents 
L’influence des sels divalents tels que le calcium et le magnésium a également été étudiée par de 



























Tableau I-13 Influence des sels divalents sur la rétention de molécules organiques par UF 
Rétention 
Auteurs Matériaux membranaires Sels 
Effluents 
 Augmente Diminue Pas d’effet 
1 mM ×   
2 mM ×   Katsoufidou 
et al., 2005 




×   
0,5 mM ×   








×   
1 mM  ×  
MgCl2 
10 mM  ×  
1 mM  ×  
Ruohomaki 
et al., 1998 





 ×  
Cho et al., 
1999 
Polyamide 
TFC, 8 kDa 
CaCl2 4 mM 
Egout 
agricultural 
 ×  
0,5 mM  -  
1,25 mM  ×(comparé à 
0,5 mM) 
 
2,5 mM  × (comparé 










à 2,5 mM) 
  
0,5 mM -   
1,25 mM × (comparé 
à 0,5 mM) 
  
2,5 mM × (comparé 











×   
 
Selon le tableau I-13, l’influence des cations divalents est variable. L’équipe de Yuan et al. (1999) a 
observé que  le taux de rétention des matières organiques atteint jusqu’à 95 % et que la chute de flux 
est plus importante (J/J0 = 5 %) avec l’augmentation de concentration du chlorure de calcium (CaCl2) 
à 10 mM. Ceci est dû à la réduction des répulsions électrostatiques intermoléculaires et à 
l’augmentation d’hydrophobicité des molécules d’acide humique. De plus, Ruohomaki et al. (1998) ont 
comparé différents sels divalents : le chlorure de magnésium (MgCl2) et le chlorure de calcium à la 
même concentration de 1 mM. Le CaCl2 présente une chute de flux plus importante que le MgCl2. 
Hong et Elimelech (1997) ont proposé l’hypothèse que le calcium est capable de créer une liaison 
avec des groupes fonctionnels carboxyliques, ceci mène à la réduction de charge de l’acide humique 
même à une concentration en calcium faible. En outre, Yoon et al. (1998) ont rapporté que le pont des 
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ions de calcium augmente l’adsorption de l’acide humique sur la membrane à pH élevé du fait de 
l’augmentation de charge négative des molécules d’acide humique dans ces conditions.  
 
L’équipe de Katsoufidou et al. (2005) a observé comme l’équipe de Yuan et al. (1999) que la rétention 
augmente avec la concentration en calcium. Cependant, ils ont trouvé une variation de flux différente 
par rapport à l’équipe de Yuan et al. (1999). La chute de flux est plus importante quand la 
concentration en calcium est augmentée de 0 à 2 mM, et la tendance est inversée à 4 mM. Ceci peut 
être attribué au fait que, à concentration de calcium élevée, les agrégats d’acide humique sont plus 
grands et forment peut-être un gâteau sur la surface de la membrane avec une perméabilité 
relativement élevée.   
 
Cependant, des résultats différents ont été observés par Ruohomaki et al. (1998), Cho et al. (1999) et 
Aoustin et al. (2001) (Tableau I-14). Par exemple, Aoustin et al. (2001) ont observé que la rétention 
est d’environ 80 % à 0,5 mM de CaCl2, puis elle diminue légèrement lorsque la concentration de CaCl2  
augmente jusqu’à 2,5 mM. Ce résultat est expliqué par la réduction de la force de répulsion entre les 
groupes chargés négativement sur les molécules d’acide humique en présence des charges positives 
du calcium. Par conséquent, les molécules tendent à s’organiser pour atteindre une taille moléculaire 
plus petite et passent plus facilement à travers la membrane. Ensuite, la rétention augmente pour 4 
mM de CaCl2 par rapport à celle à 2,5 mM. Ceci peut-être dû à la coagulation de l’acide humique qui 
se met en place pour une concentration de CaCl2 supérieure à 2,5 mM. De plus, pour la membrane de 
seuil de coupure plus grand (100 kDa) la rétention du carbone organique dissous (COD) est très faible 
par rapport à celle de la membrane de 10 kDa, particulièrement pour les concentrations de CaCl2 de 
0,5 et 1,25 mM pour lesquelles la rétention est de moins de 15 %. Néanmoins, la rétention augmente 
considérablement pour 2,5 et 4 mM de CaCl2 (environ 70%). Cela confirme la coagulation à 2,5 mM 
de calcium, les agglomérats sont plus gros et donc mieux retenus par la membrane.  
 
Concernant la variation du flux de perméat, Aoustin et al. (2001) ont constaté que la membrane de 10 
kDa ne présente aucune chute de flux en présence de calcium. En revanche, la membrane de 100 
kDa présente une chute de flux très importante : le flux représente seulement 12% du flux initial à la 
concentration de CaCl2 de 4 mM. Ceci est expliqué par le fait que les pores sont plus gros et donc des 
agrégats peuvent pénétrer dans les pores et causer leur blocage.  
 
Kennedy et al. (2008) ont également rapporté le rôle important de la présence du calcium et des 
biopolymères (protéines, polysaccharides et sucres aminés) sur le colmatage total de la membrane 
d’UF. Cependant, ces auteurs ont indiqué que les biopolymères sont la cause principale du colmatage 
total par rapport à la présence du calcium.   
 
En conclusion, il faut noter que la différence des résultats observés par les différentes équipes est 
probablement due à la différence des conditions des expériences, en particulier le seuil de coupure 
des membranes, la concentration en calcium et la concentration de l’acide humique. Il se peut aussi 
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que la définition de la rétention et l’hydrodynamique dans les systèmes soient différents d’une étude à 
l’autre.  
I.3.3.2 Cas des eaux de mer  
Les paragraphes précédents ont présenté les différentes influences de la nature des composés 
solubles sur les performances d’UF pour le traitement des eaux douces. Dans ce paragraphe nous 
allons discuter des interactions matières organiques/sels en ultrafiltration pour le traitement des eaux 
salées telles que des eaux saumâtres et des eaux de mer, qui ont des caractéristiques très différentes 
des eaux douces, c’est-à-dire, une concentration en sels très élevée et une concentration en matières 
organiques très faible (le détail des caractéristiques de l’eau de mer est présenté en chapitre II).  
 
Shon et al. (2008) ont étudié l’ultrafiltration à l’échelle du laboratoire pour le prétraitement de l’eau de 
mer avec une concentration en solide dissous totale (TDS) de 32 827 mg.L-1. Ils ont trouvé que la 
membrane d’UF en polysulfone sulfonaté de 20 kDa présente un taux de rejet de la matière organique 
en terme de carbone organique dissous (COD) de seulement 20,5 %. En outre, ils ont évalué la 
performance de l’osmose inverse lors de la filtration d’eau de mer prétraitée par l’UF. L’osmose 
inverse avec et sans prétraitement par UF présente la même chute de flux pendant 20 heures 
d’opération : le flux reste à 17 % du flux initial. Ils indiquent que la filtration de l’eau de mer par 
osmose inverse pendant 20 h n’est pas suffisante pour évaluer l’efficacité du prétraitement.  
 
Shon et al.b (2009) ont caractérisé la distribution de masse moléculaire des matières organiques 
présentes dans l’eau de mer, avec une concentration en COD de 1,78 mg.L-1, par la méthode HPLC-
SEC (High-Performance Liquid Size Exclusion Chromatrography). Ils ont observé que la gamme de 
distribution de masse moléculaire des matières organiques marines varie entre 14 160 Da et 280 Da 
avec la plus grande fraction à environ 280 Da. Le prétraitement par UF avec deux membranes de 
seuils de coupure de 30 et 100 kDa montre une tendance similaire du taux de rejet de la matière 
organique. Les deux membranes d’UF permettent d’éliminer la majorité des molécules de masse 
moléculaire entre  6 560 et 14 160 Da.  
 
Chua et al. (2003) ont comparé deux configurations de membrane d’UF fibre creuse. Les deux 
membranes possèdent des diamètres internes (DI) et externes (DE) de fibres différents : DI/DE égal à 
0,72/1,22 mm et 1/1,25 mm, mais elles ont le même seuil de coupure de 100 kDa. La première 
configuration (0,72/1,22 mm) opérée en mode frontal et prétraitée par la filtration sur sable présente 
un taux de rejet des matières en suspension d’environ 80 %. En regard du taux de rejet des matières 
organiques, de la silice colloïdale et des bactéries, les résultats sont peu concluants du fait des 
concentrations initiales faibles. Par contre, l’autre configuration (1/1,25 mm) opérée en mode 
tangentiel avec un taux de conversion de 80 % permet un abattement significatif de la silice colloïdale 
et des bactéries. Cependant, il y a très peu de rétention des matières organiques (seulement 16 %) et 
pas de rétention des huiles et des graisses. Concernant le SDI15, la deuxième configuration (1/1,25 
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mm) produit un SDI15 préférable à celui de l’autre configuration : 0,9 – 1,2 contre 2,5 – 3,0. Ces 
résultats indiquent donc l’importance de la condition opératoire du procédé de prétraitement par UF 
sur la valeur du SDI et confirment la faible rétention des matières organiques de l’eau de mer par les 
membranes d’UF.  
I.4 Procédés membranaires hybrides 
La filtration membranaire par UF ou MF est donc un prétraitement intéressant parce qu’elle permet de 
diminuer la turbidité, d’éliminer les microorganismes et de produire de l’eau de façon continue à basse 
pression, quelle que soit la qualité de l’eau brute. En revanche, ils ne sont pas suffisamment 
performants pour éliminer les matières organiques dissoutes présentes dans les eaux de mer. Or, ce 
sont ces matières organiques, substrats de biomasse, qui contribuent au développement du biofilm 
sur les membranes d’osmose inverse. De plus, un autre inconvénient du prétraitement par membrane 
est lié au principe même de la séparation membranaire, à savoir que la membrane qui retient les 
espèces colmatantes de l’eau de mer est susceptible, à son tour, de se colmater.  
 
Des procédés hybrides couplant les procédés membranaires tels que la MF et l’UF avec des procédés 
traditionnels de traitement des eaux peuvent être imaginés pour à la fois mieux éliminer les composés 
organiques dissous et protéger les membranes d’UF ou de MF contre le colmatage de la membrane 
qui conduit à la chute du flux et donc des performances du procédé de prétraitement.  
 
D’après la littérature sur le traitement des eaux douces et des eaux usées (eaux non salées), il existe 
plusieurs techniques conventionnelles utilisées afin d’améliorer le procédé d’ultrafiltration : la 
coagulation, la floculation, la filtration sur sable, l’aération, l’adsorption, l’oxydation par l’ozone, etc.  
 
De nombreux travaux  ont montré l’intérêt d’un couplage de la coagulation et de l’UF pour éliminer une 
quantité importante de matières organiques dissoutes de haut poids moléculaire et de matières 
particulaires qui sont responsables  du colmatage de la membrane pour le traitement d’eau douce 
(Wiesner et Laine, 1996, Kim et al., 2005, Choi et Dempsey, 2004, Dialynas et Diamadopoulos, 2007). 
Ceci conduit à l’amélioration du taux de filtrabilité et/ou de la qualité de perméat. Par ailleurs, le 
procédé hybride couplant adsorption et UF est également intéressant de par la propriété des 
adsorbants, particulièrement des charbons actifs, à éliminer les matières organiques. Ce procédé 
hybride est utilisé industriellement en production d’eau potable à partir  d’eau douce depuis 1996 sous 
le nom de procédé CRISTAL (Baudin et al., 1997, Campos et al., 1998). 
 
Ces deux techniques, l’adsorption et la coagulation, permettent à la fois de réduire une concentration 
en composés organiques dissous et de diminuer le colmatage d’une membrane d’UF. Nous allons 
plus particulièrement nous intéresser pour la suite au couplage de ces procédés avec un procédé 
membranaire d’ultrafiltration. C’est pourquoi la suite de ce chapitre présentera plus en détails les deux 
procédés hybrides qui feront l’objet de cette thèse : UF/coagulation et UF/adsorption.  
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I.4.1 Couplage coagulation et filtration membranaire  
I.4.1.1 Application aux eaux non salées 
I.4.1.1.1 Influence du coagulant : type, concentration 
Le taux d’abattement des matières organiques par coagulation dépend fortement de plusieurs facteurs 
tels que les propriétés des particules organiques, le type et la dose du coagulant, le pH, la force 
ionique et la température. Les coagulants inorganiques tels que les sels métalliques (sels ferriques, 
sels d’aluminium, etc.) sont largement utilisés dans différents champs d’application du traitement des 
eaux. La comparaison de deux coagulants ferriques montre que le sulfate ferrique (Fe2(SO4)3) est plus 
efficace pour l’abattement des composés organiques, quantifiés en demande chimique en oxygène 
(DCO), que le chlorure ferrique (FeCl3). En revanche, FeCl3 semble plus efficace pour l’abattement 
des composés organiques détectés par absorbance UV254 (Konieczny et al., 2006).  
 
D’autre part, trois types de sels d’aluminium : le sulfate d’aluminium (Al2(SO4)3), l’aluminate de sodium 
(NaAlO2) et le chlorure de polyaluminium (PACl) ont été comparés (Kabsch-Korbutowicz, 2005). La 
coagulation par les trois types de coagulant avant UF permet une augmentation de l’abattement en 
matières organiques, sauf en conditions très alcalines. Pour la même dose de coagulant, Al2(SO4)3 et 
PACl ont montré les meilleurs résultats en abattement de carbone organique total (COT). De plus, le 
pH influe beaucoup sur la performance du procédé coagulation/UF : le pH entre 6-8 présente les 
meilleurs résultats pour les trois types de sels d’aluminium.  
 
Judd et Hillis (2001) ont rapporté que l’effet de la concentration du coagulant entre 18 et 71 µM Fe3+ 
est beaucoup plus important que l’effet d’un changement de pH entre 5 et 9 pour les expériences 
effectuées avec du sulfate d’aluminium (Al2(SO4)3). 
 
A propos de la dose de coagulant, Shon et al. (2005) ont montré que l’UF d’une eau usée synthétique 
avec une pré-floculation à la dose optimale de chlorure ferrique (68 mg.L-1) n’influe pas sur la chute du 
flux pendant l’opération de 6 heures alors que la pré-floculation avec des concentrations sous-
optimales (20-30 mg.L-1) conduit à une chute de flux importante. Une dose de chlorure ferrique à 50 
mg.L-1 est nécessaire pour réduire la chute de flux en UF et obtenir un abattement de COD plus élevé. 
I.4.1.1.2 Influence des conditions hydrauliques de mélange en coagulation 
Choi et al. (2004) ont trouvé que la coagulation dans une cuve agitée (sans étape de décantation) 
avant UF permet un abattement en turbidité et absorbance UV254 plus élevé par rapport à la 
coagulation/décantation avant UF. Ils ont aussi constaté que la résistance à la filtration dépend 
fortement des conditions de coagulation. La résistance augmente quand le pH de la solution est 
alcalin mais elle est diminuée pour une solution acide même si la dose du coagulant est plus faible 
que la dose optimale pour la coagulation seule.  
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Une étude comparative de deux conditions de coagulation a été effectuée par Park et al. (2002) : une 
coagulation en mélange dans une cuve agitée (un seul gradient de vitesse : G = 350 s-1 avec temps 
de rétention hydraulique : HRT = 60 min) et une coagulation en ligne  sans cuve agitée où G = 0 s-1 
pour HRT = 12 min.  Les résultats montrent que la filtrabilité par membrane d’UF et la rétention 
d’UV254 est supérieure pour la coagulation en cuve agitée par rapport à celle par la coagulation en 
ligne, et ce pour les deux modes de filtration : frontale et tangentielle. Les auteurs ont également 
constaté que la résistance spécifique de dépôt pour la coagulation avec une cuve agitée est environ 
10 fois plus faible que celle pour la coagulation en ligne dû au gradient de vitesse de la coagulation 
avec une cuve agitée. Ceci est expliqué par la différence de structure des flocs. Les flocs en cuve 
agitée sont  sphériques et denses et forment des couches de dépôt perméables. 
 
Kim et al. (2006) ont évalué les conditions du mélange initial (mélange rapide) pour la coagulation 
suivie par la décantation et la MF respectivement. Le mélange rapide conventionnel (cuve agitée) 
avec G = 320 s-1 pour HRT de 30 s suivi par le mélange lent  (G = 25 S-1 et HRT = 30 min) a été 
comparé avec le mélange flash par pompes à diffusion (Pump diffusion flash mixing) avec G = 680 s-1 
pour HRT 1 s suivi par le mélange lent dans les mêmes conditions que pour le mélange 
conventionnel. Ce dernier est un type de coagulation en ligne. Ils ont observé que le mélange flash 
par pompes à diffusion, avec le gradient de vitesse plus grand présente un colmatage par MON plus 
important que le mélange conventionnel à la dose optimale de coagulant.  
I.4.1.1.3  Autres paramètres opératoires en coagulation/floculation 
Cho et al. (2006) ont étudié l’influence du temps de floculation sur les performances de MF. 
L’augmentation du temps de floculation a permis de réduire la résistance spécifique de dépôt et 
d’améliorer la filtrabilité de la membrane, par la formation de flocs moins denses à des temps de 
floculation plus longs.   
 
Konieczny et al. (2006) ont constaté que le couplage de la coagulation puis décantation et UF 
présente un abattement des contaminants présents dans l’eau naturelle supérieur à celui de l’UF 
seule. Cependant, l’absence d’étape de décantation après la coagulation peut également accroitre la 
performance d’UF en terme de taux de rétention comme présenté par Choksuchart et al. (2002).  
 
La comparaison du flux d’une membrane d’UF pour une eau coagulée (pas de séparation du 
coagulant) et pour le surnageant de coagulation a été étudiée (Chen et al., 2007). En filtration par UF, 
l’eau coagulée présente une chute de flux moins importante que le surnageant (50 % contre 70%). 
Dans la filtration de l’eau coagulée, le flux de perméat est complètement récupéré après rétrolavage 
pour chaque cycle de filtration. Par contre, la récupération de flux dans la filtration du surnageant n’est 
jamais réalisée. En outre, le flux est considérablement amélioré pour les deux eaux quand la quantité 
de coagulant augmente. De plus, la coagulation directe dans la boucle d’UF (la coagulation a été 
réalisée directement dans le système de filtration) permet d’améliorer l’abattement en COD, qui passe 
de 8 % pour l’UF de l’eau brute seule à 20 %.  La coagulation directe/UF peut éliminer la fraction 
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hydrophobe plus efficacement que la fraction hydrophile neutre. La MON avec une taille supérieure à 
10 kDa et 1-3 kDa est éliminée très efficacement par coagulation directe/UF.  
I.4.1.2 Influence de la coagulation sur le colmatage des membranes d’UF 
Pour des eaux non salées, il existe de nombreuses études concernant l’influence de la coagulation 
sur le colmatage de la membrane. Le prétraitement par coagulation est connu pour réduire le 
colmatage des membranes (Sąkol et Konieczny, 2004), soit par l’agrégation des particules fines qui 
augmente la perméabilité du dépôt ou empêche le blocage des pores, soit par le conditionnement du 
dépôt par agglomération des particules fines en flocs poreux, soit par la précipitation ou l’adsorption 
des matières dissoutes dans des flocs (Wiesner et Laine, 1996).  
 
Carroll et al. (2000) ont étudié l’influence de la coagulation par le sulfate d’aluminium (3,2 mg.L-1 d’Al) 
sur une membrane de MF en fibre creuse polyéthylène (0,2 µm de diamètre de pores). La coagulation 
permet de réduire le colmatage de la membrane de MF comparé à la MF seule. Une chute du flux de 
perméat pour coagulation/MF est relativement faible, qui est d’environ 50 % pour un volume filtré de 
800 g par rapport à 82 % pour la MF seule. Le colmatage peut être attribué à la MON dissoute 
résiduelle dans l’eau coagulée. Des flocs de sulfate d’aluminium présentent une résistance de filtration 
moins significative que celle de la MON résiduelle.  
 
Mo et Huang (2003) ont caractérisé le colmatage d’une membrane d’UF utilisée en couplage de la 
coagulation et l’UF à l’échelle laboratoire pour la purification de l’eau de rivière. Le chlorure de 
polyaluminium à 2-3 mg.L-1 a été utilisé comme coagulant. Le colmatage observé à la surface de la 
membrane d’UF fibre creuse en polyéthylène (0,1 µm de diamètre de pores) comporte des 
microorganismes, des matières organiques et inorganiques. La silice, les sels de silicium et de 
calcium sont les composants majeurs des colmatants inorganiques. Le colmatage à l’intérieur de la 
membrane est principalement formé par le bio-colmatage. Ils ont également constaté que le 
mécanisme de colmatage pendant la filtration est pour 20% dû à l’adsorption des petites molécules 
organiques. De plus, le nettoyage chimique alcalin est plus efficace que celui acide pour récupérer la 
perméabilité de la membrane colmatée par des microorganismes et des colmatants organiques alors 
que le nettoyage acide est plus efficace pour enlever les tartres inorganiques.  
I.4.1.3 Application aux eaux salées 
De nombreux essais pilotes sont en cours et ont eu lieu sur la coagulation d’eaux de mer. Toutefois, 
peu de ces travaux ont été publiés.  
 
Brehant et al. (2003) ont effectué, à l’échelle pilote, la coagulation en ligne par le chlorure ferrique puis 
UF d’une eau de mer. Une faible dose (1 mg.L-1 FeCl3) en amont de membranes d’UF (Aquasource®) 
a permis de contrôler le colmatage et de former un dépôt coagulé poreux sur la surface de la 
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membrane. Cependant, la membrane d’UF est sensible à la dose du chlorure ferrique : des doses 
supérieures ou inférieures à la dose optimale (1 mg.L-1 FeCl3) conduisent à une chute du flux de 
perméat. 
 
L’équipe de Ma et al. (2007) ont étudié à l’échelle pilote une chaine de prétraitement d’eau de mer 
réelle comportent coagulation, filtration sur sable, MF et UF avant dessalement par l’osmose inverse. 
Ils ont observé que la chaine de prétraitement permet d’améliorer la qualité de l’eau d’alimentation 
d’osmose inverse avec les propriétés suivantes ; turbidité < 0,5 NTU, concentration en fer < 0.2 mg/L, 
et taux d’enlèvement des algues et des microorganismes > 98%.  
 
D’après Rapenne (2007), le prétraitement de l’eau de mer Méditerranée et de l’océan Atlantique par 
collage sur filtre avec FeCl3 à l’échelle pilote réduit significativement le pouvoir colmatant en termes de 
MFI-UF. La membrane d’UF utilisée est une membrane en cellulose régénérée de 100 kDa. La 
diminution du MFI-UF est d’environ 70%. La dose de FeCl3 entre 4-12 mg.L-1 ne semble pas avoir 
d’effet important de même que l’ajustement du pH ou le second étage de filtration.  
 
Cependant, il y a très peu de chercheurs qui étudient les mécanismes de colmatage et l’influence des 
interactions entre coagulant, matière organique marine et membrane sur les performances du procédé 
hybride – le couplage de la coagulation et de l’UF – pour le dessalement des eaux. 
I.4.2 Couplage adsorption et filtration membranaire  
Le charbon actif en poudre (CAP) combiné aux membranes d’UF pour la production d’eau potable à 
partir d’eau douce est utilisé à l’échelle depuis 1996 à l’Apié (près de Cannes) et 1997 sur l’usine de 
Vigneux-sur-Seine, France (Baudin et al., 1997). 
De plus, des études ont également porté sur l’utilisation d’adsorbants naturels (argiles) du fait de leur 
prix raisonnable ou de leur disponibilité dans certains pays (Naceur et al., 2003). 
 
L’idée dans cette thèse est donc d’étudier le couplage de ces adsorbants et de l’UF pour le 
prétraitement d’eau de mer. Dans cette étude, deux types principaux d’adsorbants sont distingués : 
les charbons actifs (CA) et les argiles minérales. Dans un premier temps, nous allons présenter les 
études d’adsorption réalisées en milieu de forte salinité, sans couplage avec un procédé 
membranaire. Puis, nous présenterons les travaux effectués sur le couplage de l’adsorption et de 
procédés membranaires pour le traitement des eaux douces et des eaux usées, d’abord pour les 




I.4.2.1 Etude de l’adsorption de matière organique en milieu marin 
Si de nombreux travaux existent sur l’adsorption de la matière organique naturelle dans les eaux 
douces, seulement quelques études ont été menées sur l’adsorption des matières organiques en 
milieu salin. La présence de fortes concentrations en sels dans l’eau de mer influe sur les interactions 
adsorbat/adsorbant, et donc sur la capacité d’adsorption. Duan et al. (2002) ont mené une étude 
d’adsorption d’acide humique par du charbon actif en poudre dans des eaux salées, d’une salinité 
totale voisine de celle d’une eau de mer soit 36 g.L-1. Ils ont montré que l’adsorption d’acide humique 
par le CAP était significativement plus grande pour ces eaux salées que dans le cas d’eaux douces ou 
de faible conductivité. Ce résultat s’explique par la combinaison de deux effets : d’une part la 
réduction des forces de répulsions électrostatiques entre l’acide humique et le CAP à forte 
concentration de sels, et d’autre part par des liaisons entre ions divalents (Ca2+, Mg2+) et groupes 
fonctionnels de l’acide humique. Ces liaisons pourraient augmenter l’affinité de l’acide humique vis-à-
vis de la surface du CAP. Il est cependant à noter que la concentration d’acide humique choisie dans 
cette étude, 500 mg.L-1, est très supérieure à la teneur en matières organiques d’une eau de mer. 
D’autres études ont concerné l’adsorption de matière organique naturelle sur des argiles 
(Montmorillonite), pour des eaux de mer synthétiques (Zermane et al., 2005) ou réelles (Arnarson et 
Keil, 2000). Zermane et al. (2005) ont modifié les propriétés d’une argile naturelle afin d’évaluer ses 
capacités d’adsorption. Les essais ont été menés sur une solution dopée à 5 mg.L-1 d’acide humique, 
en présence de sels à la concentration de 37 g.L-1. Des taux d’abattement similaires sont obtenus 
pour l’argile naturelle et pour celle modifiée, avec des valeurs maximales de 70% d’élimination à 
l’équilibre (3 heures). De plus, les auteurs observent une diminution significative de la conductivité 
(35%) de l’eau de mer synthétique, en présence de leur Montmorillonite. Arnarson et Keil (2000) ont 
étudié les mécanismes d’adsorption de la matière organique marine par de la montmorillonite, en 
faisant varier différents paramètres : pH, température, et force ionique. Ils concluent que le 
mécanisme d’adsorption prépondérant est dû aux interactions de type Van der Waals. En effet, dans 
l’eau de mer où la force ionique est très élevée, l’épaisseur de la double couche diminue, conduisant à 
la réduction des forces de répulsion électrostatiques entre les polymères organiques chargés 
négativement et la surface des argiles également négative. Cela permet à la matière organique de se 
rapprocher de la surface des particules adsorbantes et ainsi d’augmenter les liaisons de type Van der 
Waals.  
I.4.2.2 Application de l’adsorption par les charbons actifs et procédés 
membranaires 
I.4.2.2.1 CAP/procédé membranaire à l’échelle laboratoire et à l’échelle pilote 
L’adsorption par CA en poudre (CAP) ou en grain (CAG) a été largement étudiée et utilisée comme 
prétraitement avant le procédé membranaire pour le traitement des eaux douces naturelles et des 




Le tableau I-14 montre des études du procédé hybride CAP/procédé membranaire effectuées à 
l’échelle laboratoire et à l’échelle pilote. 
Tableau I-14 Synthèse de différentes études du couplage de l’adsorption par CA et des 
procédés membranaires  
Auteurs Procédé Effluents Résultats Commentaires/Divers 
Laîné et al. 
(1990) 
Baudin et al. 
(1997) 
Campos et al. 
(1998) 
CAP/UF Eau naturelle 
- Réduction du   
colmatage irréversible 
- Réduction de la 
résistance hydraulique 




Adham (1991) CAP/UF Eau souterraine 
- Le CAP a pour effet 
de prolonger la durée 
de la filtration 
significativement avant 
un rétrolavage (22 
heures sans CAP 
contre 39 heures avec 
CAP) 
- Pas d’augmentation de la 
production moyenne de l’eau du 
système 
 







- Augmentation de 
l’eau produite 
- Augmentation de la 
longueur de cycle de 
filtration 
- Nettoyage chimique 
moins fréquent 
 




- Elimination du goût 
et de l’odeur 
- Flux = 150 L.m-2.h-
1.bar-1 
- Pas d’influence du CAP sur le 










CAP/UF Sans effluent 
- Petite chute de flux 
- Dépôt de CAP rapide 
 
- Presque aucun effet du pH (6-
8) sur le colmatage de la 
membrane 
- Efficacité de rétrolavage du  
dépôt de CAP très limitée, 





CAP/UF Acide humique 
- Réduction de dépôt 
du CAP 
Particules de CAP évitent 
l’adsorption des matières 
organiques sur la membrane. 
MF R = 65 % COT 






R = 99 % COT 
CAP/MF est responsable d’un 
colmatage irréversible plus faible 
que la MF seule. 
CAP/UF 
Sans 





Aucun déclin de flux 
Le gâteau de CAP empêche 
l’adsorption/désorption de l’acide 
humique sur la surface de la 
membrane et le blocage des 
pores de la membrane. 
UF 
R = 42 % COT (pH 




naturelle R = 55 % COT (pH 
8,7) 
- Pas d’influence de la présence 
du CAP sur l’efficacité du 
retrolavage. 
- Effet du pH observé. 
 
UF R = 56 % 






R = 63 % 
- CAP/UF fournit un flux de 
l’osmose inverse plus important 
comparé à l’UF seule. 
- Le colmatage en utilisant 
CAP/UF est réversible et peut 
être nettoyé par le retrolavage. 
MF 
- PTM augmente 
jusqu’à 61 kPa pour 
une durée de filtration 
de seulement 48 jours 




synthétique - PTM augmente 
légèrement (16 kPa 
pour une filtration de 
65 jours). 
- Besoin un nettoyage chimique 
plus fréquent par rapport au 
CAP/MF. 
- La résistance principale est due 
à la formation du gâteau/gel sur 
la surface de la membrane. 
- Le CAP réduit la résistance par 
blocage des pores. 
 
A partie du tableau I-14, nous constatons que le couplage du charbon actif et d’une membrane en 
absence de matière organique aboutit à une petite chute de flux. Néanmoins, le flux de perméat 
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augmente lorsque la matière organique est ajoutée. Le couplage du charbon actif et de la membrane 
est plus efficace pour retenir les matières organiques que les procédés membranaires seuls, 
particulièrement en utilisant le CAP. De plus, le CAP/procédé membranaire permet de réduire le 
colmatage irréversible et la résistance du dépôt formé sur la surface de la membrane.  
 
L’adsorption par différents types du charbon actif permet de réduire les différentes fractions des 
composés organiques dissous (Haberkamp et al. 2007). L’adsorption par deux types différents de 
CAP seul (sans procédé membranaire) est étudiée par Li et al. (2003). Le blocage des pores de CAP 
causé par les molécules organiques naturelles est plus sévère pour un CAP avec une fraction de 
micropores élevée qu’avec PAC qui a des mésopores et des micropores plus larges. Lorenc-
Grabowska et Gryglewicz (2007) ont confirmé que le CAP avec une fraction mésoporeuse plus grande 
présente une capacité d’adsorption importante pour le traitement des colorants.  
I.4.2.2.2 Mise en œuvre industrielle  
De nombreuses installations couplant CAP et UF sont déjà en opération en France. Ce système a le 
nom commercial de CRISTAL® (Combination of Reactors, Including membrane Separation Treatment 
and Adsorption in Liquid). Nous pouvons citer l’usine de Vigneux où est installé le procédé CRISTAL 
pour le traitement des eaux de rivière (Seine) pour la production d’eau potable. Cette usine a une 
capacité de production de 55 000 m3.jour-1 (Baudin et al., 1997). Une qualité satisfaisante de l’eau 
produite a été obtenue comme présenté dans le tableau I-15. 
Tableau I-15 Qualité de l’eau produite à l’usine de Vigneux (Baudin et al., 1997) 
Paramètres Eau brute En sortie d’usine de Vigneux 
Turbidité (NTU) 6 <1 
COT (mg.L-1) 2,1 0,9 
UV254  0,048 0,013 
Coliforme totale cfu/100mL 15 000 <1 
 
Les paragraphes ci-dessus expliquent uniquement les études du procédé hybride CAP/procédé 
membranaire pour le traitement des eaux douces. 
A propos du prétraitement des eaux salées, Shon et al. (2008) ont constaté que l’abattement des 
matières organiques marines par le CAP seul à 1 g.L-1 (diamètre moyen = 19,7 µm, surface spécifique 
= 882 m2.g-1, et volume microporeux 0.34 cm3.g-1) est de 46 % et de 20 % pour l’UF seule (20 kDa, 
polysulfone sulfonaté). D’après l’analyse de la distribution de taille des molécules organiques marines 
par méthode HPLC-SEC, l’adsorption par le CAP élimine principalement la matière organique de 
poids moléculaire 950 Da. Cependant, aucune étude du CAP/procédé membranaire pour le traitement 
des eaux de mer n’a été publiée à ce jour. 
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I.4.2.3 Application de l’adsorption par argiles minéraux et procédés 
membranaires 
Parmi les adsorbants minéraux, l’argile présente un intérêt remarquable par ses prix raisonnables, sa 
grande disponibilité, et ses bonnes propriétés d’adsorption. Selon les fabricants, l’utilisation des 
adsorbants a été de 3,92 Mt en 2005 et la montmorillonite a représenté environ 68 % de l’argile 
utilisée comme adsorbant, suivie par la bentonite et une petite quantité de kaolin (Gupta et Suhas, 
2009). L’efficacité d’adsorption des argiles est due à la charge nette négative sur la structure des 
minéraux. Ces charges négatives donnent à l’argile sa capacité à adsorber des espèces chargées 
positivement. En conséquence, le paragraphe suivant souligne l’influence des argiles minérales sur 
les performances des procédés membranaires. 
 
N. Al-Bastaki et al. (2004) ont constaté que l’addition de la bentonite dans le procédé d’UF augmente 
significativement le coefficient de rétention d’un colorant – méthylène bleu – représentatif d’une eau 
usée de l’usine de textile, mais la bentonite réduit le flux de perméat. Une concentration de bentonite 
de 600 mg.L-1 suffit pour atteindre 97 % de rétention du colorant. En revanche, l’étude de Pontié 
(2009) montre que l’UF de l’acide humique et de la bentonite modifiée (afin d’avoir une capacité 
d’adsorption plus élevée) en suspension (AH+bentonite) présente une chute de flux plus faible par 
rapport à l’UF de l’acide humique seul : la chute de flux est respectivement 75 % et 50 % pour l’acide 
humique seul et l’AH+bentonite. Le même auteur a également constaté que l’UF de l’AH+bentonite 
présente une résistance hydraulique totale plus faible que l’UF de l’AH seule et la résistance due à la 
bentonite est inférieure à celle de la membrane.  
 
La différence de résultats obtenus par les deux auteurs cités ci-dessus à propos du flux de perméat 
est probablement due à la différence de caractéristiques de la bentonite : la bentonite modifiée utilisée 
dans l’étude de Pontié (2009) présente une distribution de taille relativement large comprise entre 4 et 
400 µm. Ceci permet de former un dépôt de bentonite modifiée plus perméable. De plus, il faut 
également noter que les molécules organiques et le matériel utilisés dans les deux études sont 
différents.  
 
De plus, le couplage de l’adsorption par des argiles minéraux et de l’UF est appliqué pour l’élimination 
des matières organiques dissoutes d’une eau usée synthétique, en utilisant le kaolin et la 
montmorillonite (Lin et al., 2006). La rétention des matières organiques dissoutes est trop faible quand 
la NF seule est utilisée, mais elle est améliorée par le procédé hybride « adsorption par argile et UF ». 
Le rôle du pH sur la performance de l’adsorption par argile/UF a été étudié : l’augmentation du pH 
conduit à charger la membrane et les molécules organiques plus négativement, ce qui augmente la 
force répulsive entre les molécules et la membrane chargée négativement. Les molécules organiques 
sont donc retenues par la membrane, conduisant à un colmatage plus important, et donc une 




Kim et al. (1994) ont étudié l’effet de l’adsorption par kaolin de substances organiques sur le 
colmatage d’UF. Ils ont remarqué que l’addition du kaolin seul ne montre quasiment aucun effet sur la 
chute de flux pour l’UF sur le long terme  (48 heures) et l’épaisseur de couche du gâteau formé sur la 
surface de la membrane est limitée par la filtration tangentielle. Ainsi, l’addition du kaolin permet de 
réduire la chute de flux causée par la présence de molécules protéiniques (BSA). Par contre, le kaolin 
n’influe pas sur la chute de flux qui est due à l’adsorption des matières organiques à la membrane. Ils 
ont également examiné l’influence d’une pré-couche de kaolin formée sur la membrane avant 
d’effectuer l’UF de la solution contenant la protéine : la pré-couche de kaolin cause une chute de flux 
légèrement plus importante.  
 
Jermann et al. (2008) ont mis en évidence l’interaction entre la kaolinite et des MON telles que l’acide 
humique et l’alginate sur le colmatage d’UF. Ils ont trouvé que la kaolinite seule cause une chute de 
flux faible alors que le mélange de la kaolinite et la MON présente des effets synergétiques : la chute 
de flux totale est plus élevée que la somme de celle due à la kaolinite seule et celle due à la MON 
seule. De plus, l’UF de la kaolinite seule conduit à un colmatage réversible, mais le colmatage devient 
plus irréversible en présence de MON En ce qui concerne la transmission du COD, définie par la 
concentration en COD dans le perméat divisée par la concentration dans l’alimentation, la présence 
de kaolinite peut réduire la transmission de COD par rapport à l’UF de la MON seule (90% pour l’acide 
humique seul contre 80 % en présence de kaolinite et environ 80 % pour l’alginate seule contre des 
valeurs négligeables pour l’alginate+kaolinite). La bentonite est don efficace pour l’adsorption des 
deux types de MON et particulièrement de l’alginate. 
 
Concernant le traitement des eaux salées par couplage de l’argile minérale/procédé membranaire à 
l’échelle pilote (Pontié, 2009), une membrane d’UF (100 kDa) en fibre creuse combinée avec la 
bentonite modifiée a été utilisée pour traiter l’eau d’un estuaire (21,7 mg.L-1 de salinité totale et 6,5 
mg.L-1 de COT). Le flux de perméat est réduit de 50 % par rapport à la perméabilité initiale après 150 
minutes de filtration. D’après l’analyse MEB-EDS, les éléments principaux déposés sur la surface de 
la membrane sont l’Al, Si et O. 
I.5 Conclusion  
Le dessalement de l’eau de mer par osmose inverse est à l’heure actuelle un procédé majeur pour la 
production d’eau potable dans les pays souffrant d’une pénurie d’eau douce. L’objectif principal de 
cette technique est l’élimination des sels, des matières organiques et des microorganismes présents 
dans l’eau de mer. Les avantages de l’osmose inverse sont sa simplicité de mise en œuvre et son 
faible coût énergétique par rapport au dessalement thermique. Néanmoins, l’entartrage par les sels 
minéraux et le colmatage dû aux particules colloïdales et au biofilm qui se forme par utilisation des 
matières organiques solubles présentes dans les eaux de mer sont toujours la limitation majeure de 
l’osmose inverse. Par conséquent, l’osmose inverse a besoin d’un prétraitement efficace et fiable pour 
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protéger la membrane vis-à-vis du colmatage et ainsi permettre de maintenir de bonnes performances 
sur le long terme et limiter l’usage de réactifs chimiques de nettoyage.   
 
Les procédés membranaires tels que MF, UF et NF sont de plus en plus utilisés pour le prétraitement 
d’eau de mer avant osmose inverse. La membrane agit comme une barrière physique retenant tout ou 
partie des particules, colloïdes et matières organiques : elle permet ainsi de réduire le colmatage des 
membranes d’osmose inverse, d’augmenter le taux d’élimination des matières organiques du procédé 
global et de produire une eau de qualité constante quelles que soient les variations de l’eau brute.  
Cependant, l’inconvénient principal du prétraitement par procédé membranaire est la propension 
inhérente d’une membrane de retenir les espèces colmatantes de l’eau traitée et en conséquence de 
se colmater elle-même. De plus, l’UF, qui est le procédé membranaire le plus largement utilisé, ne 
présente qu’un taux de rétention modéré vis à vis de la matière organique naturelle dissoute, de faible 
taille moléculaire. 
 
Les étapes physico-chimiques telles que la coagulation et l’adsorption sont utilisées avec succès  pour 
fixer les matières organiques et pour limiter le colmatage de membranes de MF, UF et NF, en 
particulier pour le traitement des eaux douces. A ce jour, peu d’études portent sur le procédé hybride 
– coagulation/procédé membranaire ou adsorption/procédé membranaire – pour le traitement des 
eaux salées. La problématique de la rétention comme du colmatage des membranes de prétraitement 
est différente de celle des eaux douces du fait de la grande salinité des eaux de mer, et de leur 
spécificité en termes de composés organiques : en effet, ceux-ci sont présents à faible concentration, 
et majoritairement solubles et de faible taille moléculaire.  
 
Dans cette étude, nous allons nous intéresser à l’étude de procédés hybrides couplant l’ultrafiltration 
avec la coagulation ou l’adsorption pour le prétraitement d’une eau de mer réelle avant le 
dessalement par osmose inverse.  
 
Le chapitre suivant définit les moyens mis en œuvre afin de mener l’étude. Les outils expérimentaux 
et les techniques d’analyses permettant d’évaluer la teneur en matières organiques sont présentés. 
Les méthodes expérimentales de suivi des performances de filtration sont décrites. Enfin, la méthode 
de caractérisation du colmatage est détaillée.  
 
L’objectif du troisième chapitre est d’étudier, à l’échelle laboratoire, l’impact du coagulant et des 
adsorbants sur les interactions entre matière organique marine/membrane d’UF. Les performances 
des procédés hybrides en termes de rétention des matières organiques sont évaluées pour les 
différents coagulants et adsorbants. Puis, une comparaison est faite concernant le colmatage de la 
membrane d’UF pour les différents procédés hybrides.  
 
Ensuite, l’ultrafiltration tangentielle à l’échelle pilote est étudiée dans le chapitre IV. Dans ce chapitre, 
l’effet des différentes conditions hydrodynamiques est évalué sur les performances du procédé 
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hybride. Enfin, le dernier chapitre est consacré à l’étude à l’échelle laboratoire de l’influence des 
prétraitements étudiés dans le chapitre III sur des performances d’une membrane d’osmose inverse 
selon deux méthodes : une évaluation des SDI et une caractérisation du colmatage des membranes 
d’osmose inverse.  
 Chapitre II : 




II.1 Caractéristiques de l’eau de mer  
Les eaux de mer utilisées dans cette étude sont des eaux de mer réelles de la mer Méditerranée. Les 
caractéristiques des eaux brutes, analysées par Anjou Recherche, sont présentées dans le tableau II-
1. Ces analyses ont été effectuées en continu sauf la mesure du carbone organique total (COT) et 
celle de l’absorbance d’UV 254 qui ont été effectuées une fois par mois Les eaux de mer ont été 
prélevées en bord de mer Méditerranée, 1 mètre en dessous de la surface, par une pompe d’un débit 
de 6 m3.h-1 et ont ensuite été dessablées dans un réservoir. Les eaux de mer dessablées ont été 
expédiées par un transporteur en restant à la température ambiante pendant environ 24 heures, puis 
stockées dans un réservoir acier inoxydable à la température de 4 °C. Les envois d’eau de mer 
s’étalent sur une période allant de Septembre 2007 à Juin 2009. La concentration du COT pendant la 
période de septembre 2007 à avril 2009, mesurée au laboratoire, est illustrée sur la figure II-1. Il 
apparait que le COT varie entre 1 et 2 mg.L-1 sur toute la période des expérimentations. Ces valeurs 
sont en accord avec celles trouvées par Anjou Recherche qui fluctuaient entre 0,96 et 3,30 mg.L-1.  
Tableau II-1 Caractéristiques des eaux de mer Méditerranée  
Propriété Minimum Moyenne Maximum 
Température (°C) 12,7 17,7 27,5 
pH 7,74 8,12 8,40 
Turbidité (NTU) 0,11 0,45 1,81 
Conductivité (mS cm-1) 54,1 56,8 58,9 
UV 254 (m-1) 0,42 1,03 2,12 
COT (mgL-1) 0,96 1,30 3,30 







Figure II-1 Variation du carbone organique total pendant la période des expérimentations  
De plus, les analyses du carbone organique dissous (COD), qui oscille entre 0,71 et 1,42  mg.L-1, 
montrent que le COD est la fraction principale du carbone organique présent dans l’eau de mer. Ces 
analyses confirment les résultats de Benner et al. (1997) qui ont rapporté qu’environ 99 % du carbone 
organique marin est sous forme dissoute. Néanmoins, le rapport COD/COT de l’eau de mer utilisée 
dans cette étude est seulement de 88 % (calculé à partir des valeurs moyennes). Cette différence est 
probablement due à l’origine de l’eau de mer prélevée et à l’année du prélèvement : Benner et al. 
(1997) ont prélevé en 1991 les eaux de l’océan Atlantique, de l’océan Pacifique, et du Golfe du 
Mexique. 
 
L’eau de mer utilisée dans cette étude a un pH et une conductivité quasiment constants : le pH, entre 
7,74 et 8,40, montre que l’eau de mer est une solution assez basique : la conductivité moyenne est de 
56,8 mS.cm-1. La turbidité oscille entre 0,11 et 1,81 NTU avec une valeur moyenne de 0,45 NTU.  
 
La salinité de cette eau est d’environ 38 000 mg.L-1. Il s’agit d’une valeur moyenne sur les analyses 
sur site faites par Anjou Recherche. La concentration en composants minéraux est présentée dans le 











Tableau II-2 Composants minéraux présents dans l’eau de la mer Méditerranée  
Constituant Concentration (mg.kg-1) 
Na+ 11 750 





Cl- 21 700 
SO42- 2 960 
HCO3-, CO32- 172 
Br- 71 
II.2 Méthodes analytiques mises en œuvre sur de 
l’eau de mer 
II.2.1 Dosage du carbone organique total 
Les analyses du carbone organique total (COT) sont réalisées avec un COT mètre (Shimadzu, 
France) modèle TOC-Vcsh. La méthode du NPOC (Carbone organique non volatil) est employée.  
Cette analyse est basée sur le principe de l’oxydation catalytique à haute température. Les 
échantillons sont chauffés à 680 °C afin de procéder à la combustion totale de toutes les molécules 
organiques présentes. La quantité de CO2 est dégagée par la combustion directement reliée à la 
quantité de carbone présent dans l’échantillon. Le CO2 dégagé est analysé par un détecteur NDIR 
(Non dispersive infrarouge) et quantifié par comparaison à une courbe d’étalonnage.  
 
Avant de les analyser, les échantillons sont acidifiés avec HCl 2 N jusqu’à un pH de 2 pour éliminer le 
carbone inorganique. Les échantillons contenant du CAP sont préfiltrés sur des filtres en cellulose 
régénérée de diamètre de pores 0,45 µm (Carl Roth, France) afin d’enlever les particules de CAP 
avant les analyses. Pour ces échantillons, nous mesurons donc le COD. Pour tous les autres 
échantillons, nous mesurons le COT (soluble+ particulaire). Toutefois, rappelons que la fraction 
particulaire est faible dans les eaux de mer. 
 
Chaque échantillon est analysé trois fois afin de produire une valeur moyenne, avec un coefficient de 
variation inférieur à 2 %. La limite de détection du COT est de 0,1 mg.L-1.  
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II.2.2 Dosage des sels 
Afin d’estimer la quantité de sels, la conductivité des solutions est mesurée par un conductimètre (LF 
538, WTW) à une température de référence de 25 °C. Au préalable, la courbe d’étalonnage des 
solutions de NaCl est réalisée comme montré sur la figure II-2.  
 
Figure II-2 Courbe d’étalonnage de la conductivité en fonction de la concentration de NaCl  
Selon la figure II-2, la courbe n’est pas linéaire sur toute la gamme étudiée. Cette courbe est donc 
divisée en deux partie : la gamme basse (de 0 à 10 g.L-1 de NaCl) et la gamme haute (plus de 10 g.L-1 
de NaCl). La gamme basse est utilisée afin d’évaluer la concentration de sels dans les perméats, et la 
gamme haute pour déterminer la quantité de sels dans l’eau d’alimentation.  
II.2.3 Analyse par chromatographie en phase liquide à haute 
performance 
Le principe de la chromatographie en phase liquide à haute performance est que l’échantillon à 
analyser est transporté par un éluant (phase mobile) dans une colonne remplie d’une phase 
stationnaire de fine granulométrie. Le débit d’écoulement élevé entraine une augmentation de la 
pression dans le système. Ce débit élevé permet de diminuer le temps nécessaire pour séparer les 
composants le long de la phase stationnaire. La fine granulométrie de la phase stationnaire permet 
une meilleure séparation des composés à analyser. Ainsi, plus un composé sera de petite taille, plus 
son chemin au sein de la colonne sera long. Donc, les composés d’un échantillon seront séparés 
suivant leur  vitesse d’élution. Les différents composés seront fractionnés par volume d’élution.  
 
Le chromatographe (Akta purifier, GE, France) est réalisé sur une colonne : Protein KW 803 (Shodex, 
Japon) afin de séparer les molécules organiques par poids moléculaire dans une gamme de 10-100 
kDa. Un tampon phosphate est composé de 0,0024 M NaH2PO4, 0, 0016 M Na2HPO4, et 0,025 M 




Le chromatrographe à haute pression est connecté à un détecteur à fluorescence (Varian 
Fluorescence Detector, USA). L’émission fluorescente permet de détecter des substances humiques 
en utilisant la longueur d’onde d’excitation de 350 à 445 nm.  
II.2.4 Caractérisation d’une eau par le Silt Density Index (SDI3) 
Afin de comparer le pouvoir de colmatage des différentes eaux de mer prétraitées, un indice de 
colmatage des membranes d’osmose inverse, le SDI, est déterminé suivant la méthode ASTM 
(American Society for Testing and Matérials) D-4189. Une membrane en ester de cellulose (HAWP 
Millipore) de diamètre 47 mm et de taille moyenne des pores de 0,45 µm, est placé sur un porte-filtre 
(Millipore). Avant utilisation, les membranes sont plongées dans l’eau pure pendant 10 minutes afin de 
mouiller et ouvrir les pores de membranes. Un réservoir d’alimentation de 10 L est connecté au 
réseau d’air comprimé, ce qui permet d’imposer une pression de 2,1 bar (30 psi). 
 
Le temps initial pour collecter 500 mL est mesuré ; ce temps est noté ti (Figure II-3). La même mesure 
est réalisée 3 minutes après le commencement de la filtration : ce temps est tf. Le SDI est calculé par 
l’expression suivante : 
 












SDI                                           (Equation II-1) 
Avec 
ti     temps initial nécessaire pour filtrer 500 mL de solution 
tf     temps nécessaire pour filtrer 500 mL de solution 3 minutes après le commencement de la mesure 
 
 
Figure II-3 Détermination du SDI 
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Selon la méthode définie par l’ASTM, un temps t = 15 minutes est nécessaire afin de préciser et 
normaliser la valeur de SDI. Cependant, il est difficile de mesurer le SDI15 pour une eau de mer brute 
à cause du colmatage important et du flux relativement faible. Le SDI3 (t = 3 minutes) est donc choisi 
dans cette étude.  
 
La figure II-4 présente un exemple d’évolution de V en fonction de t, lors de la mesure du SDI d’une 
eau de mer prétraitée par UF seule. L’objectif est de présenter ici la différence entre le SDI3, mesuré 
dans cette étude, et le SDI15, préconisé par la méthode Standard. Selon l’équation II-1, la valeur de ti 
sera la même pour toutes les mesures de SDI. En revanche, plus le temps T sera grand, plus tf sera 
élevé. En effet, comme présenté sur la figure II-4, nous observons un tf de 34 s pour le SDI3 et un tf de 
66 s pour le SDI15. Pour cet exemple, la valeur du SDI3 est de 8,8 et celle du SDI15 de 4,1. L’écart 
entre les deux valeurs de SDI est fortement lié à l’évolution du flux. Dans les cas où le flux de perméat 
atteint rapidement un régime stationnaire (donc un flux constant), le tf de SDI3 est proche de celui de 
SDI15, et les valeurs de SDI3 sont donc supérieures à celles du SDI15.  
 
 
Figure II-4 Détermination du SDI pour une eau de mer prétraitée 
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II.3 Coagulants et matériaux adsorbants 
II.3.1 Coagulants 
II.3.1.1 Types de coagulant 
Des produits minéraux à base de sels de fer ou d’aluminium ont été choisis pour cette étude du fait de 
leur efficacité reconnue dans le domaine du traitement des eaux. Deux coagulants –  le chlorure 
ferrique et le sulfate d’aluminium – sont testés afin de déterminer la condition la plus adaptée à l’eau 
de mer utilisée dans cette étude. L’efficacité des deux coagulants est évaluée. 
 
Le chlorure ferrique est fabriqué par Brenntag (France) sous forme de solution à 41 % FeCl3. Le 
sulfate d’aluminium est fabriqué par Prolabo (France) sous forme de cristal Al2(SO4)3,14H2O ; la 
pureté est de plus de 99.5 %.   
II.3.1.2 Essais en jar test 
Des essais en jar test sont réalisés afin de déterminer les conditions de coagulation les plus 
appropriées pour l’application dans le traitement d’eau de mer. Le jar test permet de séparer le 
surnageant des flocs formés pendant la coagulation.  
 
Les essais sont effectués à l’aide d’un floculateur (Floculateur 11196, Bioblock Scientific) contenant 6 
béchers de 1 L équipés de pâles d’agitation plates de dimension 2 × 7,5 cm. La vitesse de rotation est 
réglable de 0 à 200 tours/min. Le coagulant est injecté dans chaque bécher. Immédiatement, une 
agitation rapide à 200 tours/min est effectuée pendant 3 minutes afin de bien mettre en contact le 
coagulant et la solution. Ensuite, une agitation lente est réalisée durant 10 minutes, la vitesse étant 
maintenue à 50 tours/min. Les pâles sont ensuite doucement retirées de l’eau à tester et les flocs 
décantent alors pendant 90 minutes. Après la décantation, les surnageants sont prélevés et la 
quantité de COT est analysée.  
 
Pour cette étude, les gammes de concentration du chlorure ferrique et du sulfate d’aluminium sont 
respectivement de 0 – 60 mg.L-1 et 0 – 25 mg.L-1. La gamme de pH étudiée est 4 – 8,5 pour le 
chlorure ferrique et 3,5 – 8,5 pour le sulfate d’aluminium.   
II.3.2 Matériaux adsorbants 
Les matériaux adsorbants utilisés dans cette étude sont la bentonite – une argile minérale 
généralement disponible dans plusieurs pays - et les charbons actifs : adsorbants largement répandus 
dans le traitement des eaux. Traditionnellement, l’adsorption se fait sur les charbons actifs en poudre 
Chapitre II 
 68 
(CAP), nous avons néanmoins décidé d’étudier des bentonites qui sont une argile minérale présentes 
dans le milieu naturel. La petite taille des particules de bentonite leur confère une surface spécifique 
élevée.  
II.3.2.1 Les charbons actifs 
Les charbons actifs utilisés dans cette étude sont sous deux formes, en poudre et en grain. Les deux 
types de charbon actif sont fournis par la société PICA.  
II.3.2.1.1 Les charbons actifs en poudre 
Le tableau II-3 présente les caractéristiques principales, données par le fournisseur, des trois types de 
charbon actif en poudre utilisés dans cette étude. Les spécifications physico-chimiques 
supplémentaires sont présentées en annexe (cf. Annexe 1). 
 
Selon la classification des pores adoptée par l’Union Internationale de Chimie Pure et Appliquée 
(IUPAC), il existe trois catégories de pores (Reungoat, 2007) : 
• Les micropores dont le rayon est inférieur à 2 nm 
• Les mésopores dont le rayon est compris entre 2 et 50 nm 
• Les macropores dont le rayon est supérieur à 50 nm 
 
Selon le procédé de fabrication, même si CAP2 et CAP3 sont constitués du même matériau de base 
(bois), CAP3 a subi un mode d’activation par traitement physique à la vapeur d’eau, alors que CAP2 a 
subi un traitement chimique par l’acide phosphorique. 
Tableau II-3 Caractéristiques des charbons actifs en poudre (données PICA) 
Nom CAP1 CAP2 CAP3 
Matériau de base Noix de coco Bois Bois 
Diamètre médian (µm) 15-35 8-15 15-35 15-35 
Surface spécifique (m2.g-1) 800 1800 1050 
Volume microporeux (cm3.g-1) 0, 3 0,6 0,4 
Volume mésoporeux (cm3.g-1) 0,2 0,5 0,15 
Pourcentage des mésopores (%) 40 45 27 
II.3.2.1.2 Le charbon actif en grain 
Un seul type de charbon actif en grain (CAG) est utilisé dans cette étude. Les caractéristiques de ce 
charbon actif sont données dans le tableau II-4. Ce charbon actif a une structure microporeuse. 
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Tableau II- 4 Caractéristiques du charbon actif en grain (Reungoat, 2007) 
Propriété Valeurs 
Diamètre des grains (mm) 1,46 
Surface spécifique  (m2.g-1) 1250 
Volume microporeux (cm3.g-1) 0,5 
Volume mésoporeux (cm3.g-1) 0,05 
Pourcentage des mésopores (%) 9 
II.3.2.2 Bentonite 
La bentonite employée (BENTONIL CV15T) est sous forme de poudre sèche de SUD-CHIMIE 
(France) avec une taille de particules moyenne de 4 – 5 µm et une surface spécifique de 3,5×106 
m2.m-3. Les propriétés physico-chimiques des particules de bentonite sont données en Annexe (cf. 
annexe 2).  
II.4 Les dispositifs expérimentaux 
Les essais d’UF ont été menés selon deux modes de filtration : frontale et tangentielle. Pour les deux 
dispositifs, les mêmes membranes, en cellulose régénérée, ont été utilisées. Les installations seront 
présentées ci-après.  
II.4.1 Membrane 
Les membranes hydrophiles conduisent à un colmatage plus faible par les matières organiques que 
les membranes hydrophobes. Nous avons donc choisi pour cette étude des membranes planes 
hydrophiles, en cellulose régénérée. Pour retenir partiellement les composés organiques et obtenir un 
flux de perméat relativement important, un seuil de coupure de 30 kDa a été choisi. Le tableau II-5 
présente les caractéristiques de la membrane d’UF commercialisée par Millipore. La méthode de 
mesure de l’angle de contact est expliquée dans le paragraphe II.4.5.1. 
 
La membrane est emballée dans un emballage sec.  Avant utilisation, la membrane doit être 
déconditionnée par immersion dans l’eau ultra pure à la température ambiante pendant une nuit afin 









Matériau Cellulose régénérée 
Seuil de coupure (kDa) 30 
Perméabilité à l‘eau ultra pure (L h-1m-2bar-1) 220-250 
Angle de contact (°) 15,9 
II.4.2 Essais d’ultrafiltration frontale 
La filtration frontale a pour but d’étudier et de comprendre les interactions entre coagulant-
adsorbant/matière organique/membrane.  
II.4.2.1 Le dispositif du laboratoire  
Comme montré dans la figure II-5, l’installation de filtration frontale comprend un réservoir pressurisé 
de 5 L (Sartorius, France) connecté à un circuit d’air comprimé qui permet d’imposer une pression 
transmembranaire jusqu’à 2,4 bar. Le réservoir est relié à une cellule Amicon (Amicon 8400, Millipore) 
avec une capacité maximum de 400 mL et une surface de filtration active de 39,6 cm2. Le perméat est 
collecté et sa masse est déterminée par une balance électronique (Sartorius 1500S), connectée à un 
ordinateur où la masse du perméat est automatiquement enregistrée toutes les minutes.  
 
Après la filtration, la membrane est nettoyée par de l’eau pure et réutilisée pour un nouvel essai de 
filtration après contrôle de sa perméabilité, et de l’obtention d’une perméabilité (Lp0) variant de moins 
de 20 %.  
 
 
Figure II-5 Installation de filtration frontale  
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II.4.2.2 Détermination du taux de rétention de la membrane en matière 
organique 
Le taux de rétention apparent de chaque échantillon est défini par : 
 








TR                                          (Equation II-2) 
Où 
Cper Concentration en carbone organique total (COT) dans le perméat (mg.L-1) 
CR Concentration en carbone organique total (COT) dans le rétentat (mg.L-1) 
 
Au cours de la filtration, les concentrations en COT dans le perméat et le rétentat peuvent varier. Il 
convient donc de connaître ces concentrations et leur évolution au cours de l’opération afin de pouvoir 
calculer le taux de rétention apparent. Pour cela, la concentration en COT dans le perméat est 
déterminée expérimentalement pour chaque volume de 100 mL de perméat recueilli, comme présenté 
sur la figure II-6. 
 
Figure II-6 Détermination de Cper au cours de la filtration 
Pour un premier volume de perméat récupéré (Vper1), nous mesurons Cper1. Le bilan matière nous 
donne alors CR1 : la concentration dans le rétentat au volume filtré Vper1 : 










−=                                    (Equation II-3) 




Le calcul peut être réitéré pour chaque volume de perméat récupéré (Vper i). Le bilan matière permet le 
calcul de CRi et le taux de rétention apparent est alors obtenu pour chaque volume filtré, au cours de 
l’opération. 
II.4.2.3 Caractérisation du colmatage  
II.4.2.3.1 Mesure de la perméabilité des membranes 
Chaque essai de filtration doit être précédé et suivi par la mesure de la perméabilité de la membrane à 
l’eau propre. Selon la loi de Darcy, la perméabilité (Lp0) reliant le flux de perméat à la pression 
transmembranaire est définie par : 
 








020 μ                                     (Equation II-4) 
Avec 
Lp0 Perméabilité de la membrane (L.h-1.m-2.bar-1) 
J20°C  Flux de perméat à 20°C (L.h-1.m-2) 
ΔP     Pression transmembranaire (bar) 
μ20°C    Viscosité de l’eau à 20 °C (Pa.s-1) 
Rm    Résistance de la membrane (m-1) 
 
Pour différentes valeurs de pression appliquée (de 0,4 à 2,4 bar), le flux instantané à l’eau ultrapure a 
été déterminé en mesurant la masse de perméat recueilli au cours du temps. Le flux est  
 









                                                       (Equation II-5) 
Avec  
JT Flux de perméat à T °C (L.h-1.m-2) 
ρT Masse volumique de l’eau à T°C (kg.m-3) 
S Surface filtrante de la membrane (m2) 
Δm Masse de perméat filtré pendant un intervalle de temps Δt (Δm en g et Δt en minute) 
Toutes les valeurs du flux ont été ramenées à la température de 20°C grâce à la relation :  
 

















                       (Equation II-6) 
Avec  
J20°C Flux de perméat à 20°C (L.h-1.m-2) 
JT      Flux de perméat à T°C (L.h-1.m-2) 
μT        Viscosité de l’eau à T °C (Pa.s-1) 
Te   Température de la solution (°C)  
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II.4.2.3.2 Détermination de la chute de flux due au colmatage au cours de la filtration  
Lors de la filtration d’une solution, le flux de perméat varie au cours de la filtration en raison de la 
résistance due au colmatage (Rc). La loi de Darcy devient donc : 
 








° μ                                         (Equation II-7) 
Avec  
Rm   Résistance de la membrane (m-1) 
Rc    Résistance due au colmatage au cours de la filtration (m-1) 
II.4.2.3.3 Principe de la détermination de la vitesse de colmatage 
La vitesse de colmatage (dRc/dt) est déterminée afin d’estimer l’évolution de la résistance due au 
colmatage au cours de la filtration. Cette méthode a été mise au point en procédé membranaire à 
basse pression (UF/MF) pour la production d’eau potable et dans le cas d’un bioréacteur à 
membranes (BRM) (Espinosa Bouchot, 2005, Pollet, 2009).  
 
Selon la loi de Darcy (Equation II-7), à chaque palier de pression transmembranaire correspond une 
réduction de flux causée par une augmentation de la résistance due au colmatage. Ce phénomène 
est représenté schématiquement sur la figure II-7.  
  
Figure II-7 Schéma d’explication de la détermination de la vitesse du colmatage 
L’augmentation de la pression transmembranaire conduit à une décroissance plus importante du flux 
de perméat et donc à une augmentation plus grande de la résistance de colmatage. Plus la pression 
transmembranaire augmente, plus l’accroissement de la résistance de colmatage est important. La 
vitesse de colmatage (dRc/dt) à chaque pression est alors obtenue par la pente du graphe 












−=                                                  (Equation II-8)   
Avec 
dRc/dt Vitesse de colmatage (m-1.min-1) 
Rc2     Résistance due au colmatage à la fin de chaque palier de pression transmembranaire (m-1) 
Rc1     Résistance due au colmatage au début de chaque palier de pression transmembranaire (m-1) 
t2     Temps à la fin de chaque palier de pression transmembranaire (min) 
t1      Temps au début de chaque palier de pression transmembranaire (min) 
II.4.2.4 Méthodes de filtration 
II.4.2.4.1 Protocole de déconditionnement et mesure de perméabilité à l’eau pure 
Pour chaque filtration, une membrane est déconditionnée puis installée dans la cellule Amicon. Le 
réservoir est ensuite rempli de 2 L d’eau ultra pure. La filtration est effectuée pendant 10 minutes sous 
une pression de 2,4 bar afin de permettre le compactage et le mouillage total des pores de la 
membrane. Ensuite, la mesure de perméabilité de la membrane est réalisée, avec de l’eau ultrapure, 
par paliers de pression. Six paliers de pression transmembranaire sont réalisés : 0,4 – 0,8 – 1,2 – 1,6 
– 2,0 – 2,4 bar. La durée de filtration est de 10 minutes par palier de pression.  
II.4.2.4.2 Méthode des paliers de pression 
Un volume de 2 L de solution à tester est préparé. Une partie est introduite dans la cellule jusqu’à 
remplissage total (environ 400 mL). L’autre partie est placée dans le réservoir et agité par un barreau 
magnétique afin d’alimenter la cellule de filtration de façon continue.   
 
Pour les essais de coagulation/UF et adsorption/UF, les coagulants et adsorbants ont été ajoutés 
directement dans l’échantillon d’eau de mer et bien mélangés. Puis le mélange du 
coagulant/adsorbant et de l’eau de mer a été rapidement introduit dans la cellule de filtration et le 
réservoir, comme expliqué ci dessus.  
 
La pression transmembranaire est augmentée de 0,4 à 2,4 bar par palier de 0,4 bar. La pression est 
augmentée dés que 100 mL de perméat ont été recueillis, cela correspond à un temps d’environ 15 
minutes pour le premier palier (0,4 bar), et 5 minutes pour le palier final (2,4 bars). 
 
La température du perméat est mesurée à la fin de chaque palier de pression.  
 
L’eau d’alimentation et les échantillons de perméat recueillis à chaque palier de pression sont ensuite 
analysés par mesure de carbone organique total. Le détail de la méthode analytique est expliqué dans 
le paragraphe II.2.1.  
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II.4.2.4.3 Protocole de filtration à pression constante 
Après avoir mesuré la perméabilité initiale à l’eau ultrapure suivant le protocole décrit en II.4.2.4.1, 
l’eau ultra pure est évacuée du réservoir et de la cellule.   
 
Une solution à filtrer de 4 L est préparée. Une partie est introduite dans la cellule jusqu’à remplissage 
complet et l’autre partie est versée dans le réservoir. 
 
Une fois l’installation du système réalisée, la pression transmembranaire appliquée est réglée à 2 bar 
et est maintenue constante tout au long de la filtration. La filtration est stoppée lorsque toute la 
solution a été filtrée et que le volume restant dans la cellule est de 400 mL.  
 
Le perméat est prélevé après 10 minutes, puis toutes les 30 minutes afin de mesurer le carbone 
organique total et la distribution de taille des molécules organiques. De plus, la totalité du perméat est 
collectée pendant la filtration afin de mesurer le potentiel de colmatage (SDI).  
 
Chaque expérience est répétée deux fois. La première manipulation est effectuée afin d’évaluer la 
réversibilité du colmatage (cf. ci-dessous), et la seconde pour récupérer l’échantillon de membrane 
colmatée et effectuer les caractérisations nécessaires (cf. II.4.5).  
 
Après la filtration, afin d’évaluer la réversibilité du colmatage, la membrane est nettoyée doucement à 
la main pour enlever le dépôt formé sur la surface de la membrane. La perméabilité à l’eau ultrapure 
de la membrane ainsi nettoyée est ensuite déterminée. La réversibilité du colmatage est calculée en 
comparant la perméabilité avant et après la filtration. 
 
A la fin de la seconde manipulation de filtration, la membrane est récupérée et conservée dans un 
dessiccateur afin de la laisser sécher.  La surface de membrane est alors analysée par mesure de 
l’angle de contact et microscopie électronique à balayage. 
II.4.2.4.4 Protocole de filtration avec pré-couche dynamique 
Après avoir réalisé la perméabilité à l’eau ultrapure comme décrit dans la partie II.4.2.4.1, l’eau 
ultrapure est évacuée du réservoir et de la cellule. 
 
2 L de suspension de bentonite à une concentration de 500 mg.L-1 sont préparés. Une partie est 
introduite dans la cellule de filtration jusqu'à remplissage complet, le reste dans le réservoir. La 
pression transmembranaire est ajustée à 2 bar et est maintenue constante.   
 
La suspension de bentonite est filtrée sous agitation à 150 tour.min-1 afin de créer une couche de  
particules homogène : le volume de perméat récupéré est d’environ 300 mL. Cela est équivalent  à 
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une masse déposée de bentonite de 40 g.m-2. Selon le calcul (cf. annexe 3), le nombre de couches 
est de 3,2 et l’épaisseur de la pré-couche de bentonite est de 16,1 µm. 
 
Le réservoir et la cellule sont vidés puis 2 L de la solution à tester sont introduits à la place de la 
suspension de bentonite. Ensuite, la filtration est effectuée sur la membrane recouverte par la pré-
couche de particules de bentonite, par la méthode des paliers de pression, suivant le protocole 
présenté dans le paragraphe II.4.2.4.2.  
 
Comme précédemment, les échantillons de perméat sont analysés en termes de carbone organique 
total. 
II.4.3 Le pilote d’ultrafiltration tangentielle 
II.4.3.1 Description du pilote 
Le schéma du pilote d’ultrafiltration tangentielle est présenté sur la figure II-8. 
 
 
Figure II-8 Schéma du pilote d’ultrafiltration tangentielle  
Le liquide est aspiré dans un réservoir en plastique d’une contenance d’environ 20 L par une pompe 
de circulation. Cette pompe de circulation du liquide est une pompe centrifuge Salmson Multi-V205-
FXV-T/2 de gamme de fonctionnement de 100 à 1000 L.h-1. La température du liquide dans le 
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réservoir est maintenue constante grâce à un serpentin à eau. Une vanne de vidange est située en 
bas du réservoir.  Un débitmètre à flotteur Georg Fischer GF SK62, de gamme de débit de 20 à 200 
L.h-1, muni d’une vanne (vanne 1) est placé afin de fixer le débit du liquide. 
 
Un by-pass du module permet d’homogénéiser la solution avant qu’elle soit mise en contact avec la 
membrane et d’éviter les à-coups de pression. Il est muni d’une soupape de sécurité qui limite la 
pression d’entrée du module à 5 bars relatifs. Le by-pass est contrôlé par une vanne Georg Fisher 
(vanne 2).  
 
La pression en entrée et en sortie de module est mesurée par des capteurs de pression Keller avec 
une gamme de mesure entre 0,5 et 2,5 bar et une précision de 0,0001 bar. Une sonde de température 
Pt100 est également installée sur le circuit. Les capteurs de pression et température sont reliés aux 
afficheurs. La pression en sortie du module (Ps) et le débit de liquide est ajustée et maintenus 
constants par une vanne de décharge Samson et la vanne 2. Le retentat est recyclé en continu dans 
le réservoir.  
 
Le débit de perméat est déterminé par pesée de la masse de perméat récolté à intervalles de temps 
réguliers au moyen d’une balance électronique (Sartorius 1500S) avec une précision de 0,01 g. 
connectée à un ordinateur.  
 
La figure II-9 représente une photo du pilote. 
 
 
Figure II-9 Photo du pilote d’ultrafiltration tangentielle 
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II.4.3.2 Module plan d’ultrafiltration 
Un module de filtration tangentielle transparent avec des membranes planes de même type  que 
celles utilisées dans la cellule de filtration frontale (YM30, Millipore) est utilisé afin d’effectuer les 
manipulations. Le liquide d’alimentation est injecté tangentiellement à la surface de la membrane en 




Figure II-10 Schéma du module plan d’ultrafiltration 
L’épaisseur de la veine liquide est de 4 mm, de façon à assurer l’homogénéité de la vitesse du liquide 
sur la largeur du module.  
 
Les dimensions de la surface filtrante sont les suivantes : 
 Longueur : L = 151 mm.  
 Largeur : l = 72 mm 
La surface filtrante est donc 0,0107 m2.  
II.4.3.3 Procédure de filtration  
II.4.3.3.1 Protocole de mesure de la perméabilité 
Le réservoir est tout d’abord rempli de 15 L d’eau déminéralisée. La membrane est compactée et 
mouillée par filtration sous une pression de 2,4 bar pendant 10 minutes. La perméabilité à l’eau 
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déminéralisée est ensuite réalisée par paliers de pression : 0,4-0,8-1,2-1,6-2,0-2,4 bar, avec un débit 
de circulation fixé à 100 L.h-1.  
 
Une fois la perméabilité mesurée, l’eau déminéralisée dans le réservoir est évacuée par la vanne de 
vidange.  
II.4.3.3.2 Méthode de filtration à pression constante 
L’eau de mer (20 L) est introduite dans le réservoir. La filtration est effectuée à pression 
transmembranaire constante dans différentes conditions opératoires de pression transmembranaire 
(PTM) et de vitesse superficielle du liquide (UL).  
 
Pour les essais de CAP/UF, les CAP sont ajoutés directement dans le réservoir contenant l’eau de 
mer. Les CAP sont mélangés avec l’eau de mer à l’aide d’un agitateur installé dans le réservoir. Puis 
la filtration est immédiatement réalisée.  
 
Les paramètres mesurés au cours de la manipulation sont la pression en entrée et en sortie du 
module, la température (Te) et le débit de perméat.  
 
• La vitesse superficielle du liquide est calculée par l’expression suivante : 




QU =                                                        (Equation II-9) 
Avec  
QL Débit volumique du liquide (m3.s-1) 
Sp Section de passage de la veine liquide : 67 mm × 4 mm = 2,68.10-4 m2 
 
Les vitesses superficielles étudiées sont comprises entre 0,05 et 0,20 m.s-1.   
 
• La pression transmembranaire moyenne (ΔP) est définie par 
 




                                             (Equation II-10) 
 
Où 
Pem et Psm Pressions à l’entrée et à la sortie du module, au niveau de la membrane 
Pp :                Pression du perméat, égale à la pression atmosphérique 
 
Les capteurs de pression mesurent la pression avant l’entrée et après la sortie du module. C’est 
pourquoi, les pertes de charge entre le capteur de pression entrée et l’entrée du module (ΔPe) ainsi 
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que les pertes de charge entre la sortie du module et le capteur de pression en sortie (ΔPs) sont 
calculées. La pression transmembranaire est donc déterminée par l’expression suivante : 
 
                                              PpPsPsPePeP −Δ++Δ−=Δ
2
                                  (Equation II-11) 
Où 
Pe et Ps     Pressions obtenues par le capteur de pression à l’entrée et à la sortie du module  
 
La gamme de pression utilisée est de 0,4 à 2,5 bar. 
 
Le détail des calculs des pertes de charge en amont et en aval du module est présenté en annexe (cf. 
Annexe 4).  
 
Les valeurs des pertes de charge calculées selon les différentes vitesses de circulation du liquide 
dans le module sont données dans le tableau II-6.  
Tableau II-6 Pertes de charges en amont et en aval du module 
QL (L.h-1) UL (m.s-1) ΔPe (Pa) ΔPs (Pa) 
50 0,051 1376 394 
100 0,102 5196 1366 
150 0,153 11337 2973 
200 0,204 19741 4652 
 
A partir du tableau II-6, il apparait (résultats attendus) que les pertes de charge augmentent lorsque la 
vitesse superficielle du liquide augmente et les pertes de charge en amont du module sont plus 
élevées que celles en aval.  
 
Les résultats présentés ultérieurement tiennent compte de la correction de pression transmembranaire 
présentée dans l’équation II-11.  
II.4.4 Essais d’osmose inverse 
II.4.4.1 Description du dispositif du laboratoire 
Les essais d’osmose inverse sont réalisés dans une cellule agitée en acier inoxydable (Polymem, 




Figure II-11 Cellule agitée en acier inoxydable de Polymem 
La filtration frontale est effectuée en discontinu. Des membranes planes de diamètre 9 cm sont 
utilisées. La cellule offre une surface active filtrante de 41,7 cm2 et un volume total de 500 mL. Un 
circuit d’azote liquide est utilisé afin d’imposer une pression transmembranaire variant entre 0 et 36 
bar. Un agitateur magnétique permet d’agiter en continu le liquide à la surface de la membrane afin 
d’éviter l’effet de polarisation de concentration.  
 
Le flux de perméat est déterminé par pesée de la masse du perméat récolté à intervalles de temps 
réguliers grâce à une balance électronique (Sartorius 1500S) connectée à un ordinateur. 
II.4.4.2 Membrane d’osmose inverse 
La membrane d’osmose inverse utilisée est fabriquée par Filmtec Corperation (Etats-Unis), Modele 
SW30-4040. Il s’agit d’un module membranaire spiralé de surface active totale de 7,4 m2. Des 
échantillons de 63, 6 cm2 de cette membrane sont découpés. Les caractéristiques de la membrane 
sont présentées dans le tableau II-7. La fiche technique de la membrane donnée par le fournisseur est 




Tableau II-7 Caractéristiques de la membrane d’osmose inverse  
Caractéristiques Propriété 
Matériau Thin-film Composite de polyamide 
Perméabilité à l’eau ultra pure (L.h-1.m-2.bar-1)* 1,5-2,2 
Rétention de sels (%) ** 99,4 
* Mesurée au laboratoire  
** La rétention des sels donnée par le fournisseur est basée sur les conditions suivantes : 32 000 ppm 
de NaCl, P 55 bar, T 25°C et 8 % de taux de conversion. 
II.4.4.3 Protocole de filtration   
Avant sa première utilisation, la membrane d’osmose inverse est déconditionnée par immersion dans 
l’eau ultrapure au moins une nuit afin d’éliminer les traces de produits chimiques. 
 
Une fois le déconditionnement réalisé, la membrane est placée dans la cellule Polymem. Afin de pré-
compacter la membrane, la cellule est ensuite remplie d’eau ultrapure et la pression opératoire 
(maximum) est ajustée à 36 bar. La filtration est réalisée durant au moins 1 heure. Ensuite, la mesure 
de perméabilité de la membrane est effectuée par filtration d’eau ultrapure par paliers de pression. Six 
pressions transmembranaires sont fixés : 6 – 12 – 18 – 24 – 30 – 36 bar. Chaque palier de pression 
dure 20 minutes. 
 
Une fois la mesure de perméabilité terminée, l’eau ultra pure est évacuée de la cellule. Un volume de 
500 mL de solution à tester est préparé et introduit dans la cellule. La pression transmembranaire est 
appliquée à 36 bar et est maintenue constante tout au long de la filtration. La filtration est stoppée 
lorsque le volume de perméat récolté est de 250 mL, c'est-à-dire, lorsque le volume dans la cellule est 
divisé par 2. 
 
Le perméat est prélevé toutes les 30 minutes afin de mesurer le carbone organique total et la 
conductivité.  
 
La rétention en sels (Rsel) peut être calculée par la formule suivante : 
                                                      
                                                          
[ ]








R                           (Equation II-12) 
Avec 
[NaCl]perméat    Concentration de NaCl dans le perméat (g.L-1) 




L’échantillon de membrane est récupéré à la fin de filtration. Les membranes récupérées sont 
conservées dans un dessiccateur afin de les laisser sécher. Elles sont ensuite analysées par 
microscopie électronique à balayage. 
II.4.5 Autopsie membranaire 
II.4.5.1 Mesure de l’angle de contact 
L’angle de contact de la membrane est mesuré au moyen d’un goniomètre (Digidrop, GBX). Une 
goutte de 50 µL de l’eau est injectée à l’aide d’une seringue sur une membrane sèche. L’appareillage 










Figure II-10 Appareillage utilisé pour la mesure de l’angle de contact 
La goutte obtenue s’aplatit plus ou moins et est visionnée à l’aide d’une caméra microscopique. 
L’angle de contact entre la surface de membrane et la goutte d’eau est mesuré à l’aide d’un 
goniomètre. L’angle est mesuré à gauche et à droite de la goutte. Quatre différentes positions sont 
examinées sur la même membrane et chaque goutte est mesurée à 2 reprises de manière à produire 
une valeur moyenne.  
 
La mesure de l’angle de contact permet de caractériser l’hydrophobicité de la membrane. Ainsi, si la 
membrane est hydrophile (c’est le cas des membranes utilisées dans cette étude), la goutte s’aplatit et 
l’angle de contact est faible.  
θ θ
Membrane hydrophobe Membrane hydrophile
 
Figure II-11 Angle de contact entre la goutte d’eau et la membrane 
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II.4.5.2 Analyse Microscopie électronique à balayage couplé à l’EDS 
La microscopie électronique à balayage ou MEB est une technique de microscopie électronique 
basée sur le principe des interactions électrons-matière et est capable de produire des images en 
haute résolution de la surface d’un échantillon.  
 
Le MEB est couplé à un détecteur de photons X qui permet l’analyse chimique élémentaire (EDS – X 
ray Energy Dispersives Spectrometry) de la plupart des éléments de la classification périodique à 
partir du carbone.  
 
L’appareil utilisé dans cette étude est un microscope électronique à balayage JEOL 5410 LV 
Instrumentation, travaillant sous vide primaire (1000 – 1 mbar). Un détecteur Rayon X (EDS-analysis 
Quantax, Bruker AXS, Allemagne) est couplé au microscope afin d’analyser la composition chimique 
des échantillons.  
 
La membrane à analyser est séchée dans un dessiccateur durant une nuit. Certains échantillons de 
membranes séchées (celles sans couche de dépôt ou avec un dépôt très fin) sont recouverts d’un film 
de carbone. 
 Chapitre III : 
Etude de l’interaction membrane d’UF/ 
matière organique marine  





Dans les usines de dessalement de l’eau de mer, la filtration membranaire à basse pression comme la 
MF et l’UF est progressivement utilisée comme prétraitement avant l’osmose inverse (Greenlee et al., 
2009). L’avantage majeur du procédé de prétraitement par procédé membranaire est la production 
d’un perméat de qualité indépendante des propriétés de l’eau d’alimentation.  
 
Cependant, environ 75 % du carbone organique total présent dans l’eau de mer est sous forme de 
carbone organique dissous de faible poids moléculaire, soit inférieur à 1 nm (équivalent à environ 
1000 g.mol-1). En conséquence, les matières organiques marines ne peuvent pas être totalement 
éliminées  par l’UF qui présente des pores de membrane dans la gamme de 0,001 à 0,02 µm. Shon et 
al. (2008) ont observé que des membranes d’UF (20 kDa) retiennent seulement une faible fraction des 
molécules organiques de l’eau de mer (autour de 20 %). Ces matières organiques vont être retenues 
par la membrane d’osmose inverse et vont constituer une nourriture possible pour des 
microorganismes, susceptibles ensuite de former un biofilm colmatant. Il y a donc un enjeu important 
à essayer d’améliorer la rétention des matières organiques par le procédé de prétraitement. De plus, 
un autre inconvénient du prétraitement par UF est le colmatage de la membrane d’UF par les 
composés colmatants de l’eau de mer qu’elle retient.  
 
Comme nous l’avons vu dans le chapitre I (paragraphe I.4) pour la production d’eau potable à partir 
d’eau douce, les procédés de prétraitement conventionnels comme la coagulation et l’adsorption sont 
mis en œuvre à l’échelle industrielle en combinaison avec le procédé membranaire non seulement 
pour améliorer la rétention des matières organiques naturelles mais aussi pour réduire le colmatage 
des membranes. Toutefois, très peu de recherches portent sur le prétraitement d‘eau de mer par 
couplage de la coagulation ou de l’adsorption avec l’UF. Ainsi, l’objectif de ce chapitre est d’étudier 
l’interaction entre membrane/matière organique marine en présence soit de coagulant, soit d’un 
adsorbant (Figure III-1)  afin d’évaluer les possibilités d’abattement des matières organiques en milieu 
salin et aussi d’évaluer le gain possible en terme de prévention du colmatage de la membrane. Pour 
cela, des essais de laboratoire ont été conduits avec une eau de mer réelle de la mer Méditerranée. 
 
 
Figure III-1 Objectifs du chapitre III 
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Dans un premier temps, nous présentons les résultats du couplage coagulation/UF, puis le couplage 
de l’UF avec une adsorption soit par l’argile minérale – la bentonite – soit par les charbons actifs. 
Différents paramètres seront étudiés. L’influence de différents types et doses de coagulant ou 
d’adsorbant sera évaluée sur la rétention en COT et sur le colmatage de la membrane en termes de 
vitesse de colmatage et de variation du flux de perméat. Puis, la distribution de taille des molécules 
organiques sera analysée par la méthode HPLC-SEC et la surface des membranes après filtration 
sera caractérisée par analyse MEB-EDS, ce qui permettra de proposer certains mécanismes de 
colmatage. Finalement, différents procédés de prétraitement seront comparés afin de proposer le 
meilleur prétraitement pour le dessalement d’eau de mer par osmose inverse.  
III.1 Description des protocoles expérimentaux  
III.1.1 Coagulation/UF 
Afin de mieux comprendre les paragraphes suivants, l’enchainement des étapes lors de l’étude du 
couplage coagulation/UF est schématiquement expliqué sur la figure III-2. Les conditions opératoires 
optimales de coagulation sont tout d’abord déterminées par des essais de Jar Test (Filière 1). Les 
conditions de Jar Test utilisées sont présentées dans le paragraphe II.3.1.2. Le surnageant est 
prélevé pour analyser le COT. Les résultats sont présentés dans le paragraphe III.2.  
 
L’impact de l’étape de décantation après la coagulation est ensuite évalué (Filière 2). Pour cela, le 
surnageant de Jar Test est filtré par UF par la méthode des paliers de pression : la vitesse de 
colmatage est donc calculée. Le perméat d’UF est récupéré afin de réaliser l’analyse du COT. 
 
Dans la filière 3, la cellule de filtration est utilisée comme réacteur de coagulation, c'est-à-dire que 
l’eau de mer est directement mise en contact avec le coagulant dans la cellule de filtration agitée et le 
mélange est directement filtré (pas de phase de décantation).  Cette filière a pour objectif d’étudier 
l’influence de la concentration de coagulant. Plusieurs essais d’UF sont réalisés : 
• D’une part, l’UF est effectuée par paliers de pression afin de déterminer la vitesse de 
colmatage. 
• D’autre part, l’UF est effectuée deux fois à PTM constante : l’une pour récupérer la 
membrane afin d’effectuer l’observation au MEB-EDS et de mesurer l’angle de contact ; l’autre 
pour évaluer la réversibilité du colmatage de la membrane d’UF. Pour cela, un lavage à l’eau 
ultrapure de la membrane d’UF est réalisé afin d’éliminer le dépôt formé sur sa surface. La 
mesure de la perméabilité à l’eau ultrapure est ensuite effectuée. Par ailleurs, le perméat de 




Figure III-2 Schéma des différentes filières effectuées pour l’étude du couplage coagulation/UF 
III.1.2 Adsorption/UF 
Dans cette étude, différents types d’adsorbants sont utilisés : les charbons actifs et la bentonite. 
Concernant les charbons actifs, trois types de charbon actif en poudre (CAP) de caractéristiques 
différentes (matériau de base, surface spécifique et nature des pores) ont été choisis afin d’étudier 
l’influence des propriétés du CAP sur l’interaction matière organique/membrane d’UF. De plus, un 
charbon actif en grain a été choisi pour évaluer sa capacité d’adsorption par rapport au CAP. Enfin, la 
bentonite a été sélectionnée comme adsorbant naturel (argile minérale) pour ses propriétés physiques 
(particules fines) et son avantage commercial (moins chère et disponible dans plusieurs pays).  
 
Les différents procédés hybrides adsorption/UF sont étudiés pour les différents types d’adsorbant 
(Figure III-3).  Tout d’abord, la cinétique d’adsorption des différents charbons actifs est évaluée. 
Ensuite, l’influence des différents types et doses de CAP et CAG sur l’interaction matière 
organique/membrane d’UF est étudiée, avec un temps de contact nul entre l’adsorbant et l’eau de mer 
(Filière 1). Pour cela, la cellule de filtration est utilisée comme un réacteur d’adsorption : les 
adsorbants CAP ou CAG sont ajoutés directement dans l’échantillon d’eau de mer, mis en suspension 
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et le mélange est filtré immédiatement. L’UF est effectuée en plusieurs essais, le détail du protocole 
est le même que celui décrit précédemment (filière 3 du couplage coagulation/UF). Dans la filière 2 
(Figure III-3), le CAP (100 mg.L-1) est mis en contact avec l’échantillon d’eau de mer sous agitation de 
500 tour.min-1 pendant 40 minutes afin d’étudier l’effet du temps de contact entre CAP/matière 
organique marine. Après 40 minutes, un prélèvement d’échantillon d’eau de mer est effectué en 
préfiltrant l’échantillon par un filtre 0,45 µm pour enlever les particules de CAP avant la mesure du 
COT, nous déterminons donc un COD. Le mélange eau de mer/CAP est alors envoyé dans le 
système d’UF et filtré.  
 
Concernant l’étude du couplage bentonite/UF, l’influence de la dose de bentonite sur les 
performances de la membrane d’UF est évaluée (Filière 3). Les différentes doses de bentonite sont 
ajoutées directement dans le système d’UF (temps de contact nul). Le perméat est récupéré afin de 
mesurer le COT. De plus, l’effet d’une pré-couche dynamique de bentonite sur la surface de la 





Figure III-3 Schéma des différentes filières effectuées pour l’étude du couplage adsorption/UF 
III.2 Etude de la rétention en matière organique des 
différents procédés  hybrides 
III.2.1 Ultrafiltration seule 
Ce paragraphe présente tout d’abord les résultats obtenus en termes de taux de rétention pour 
l’ultrafiltration seule. Deux essais sont présentés : ils diffèrent seulement par la date de prélèvement 
des échantillons d’eau de mer. La figure III-4 (a) présente la concentration en COT dans le perméat 
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en fonction du volume filtré, et la figure III-4 (b) présente la variation du taux de rétention au cours de 
la filtration, qui a été effectuée selon la méthode des paliers de pression. 
 
Pour chaque valeur de palier de pression, le perméat a été collecté et sa teneur en COT a été 
mesurée (Cper) afin de calculer un taux de rétention apparent (TR) :   








TR                                        (Equation III-1) 








































Figure III-4 Concentration en COT dans le perméat (a) et taux de rétention apparent de la 
membrane d’UF (b) lors de l’ultrafiltration seule de différents échantillons d’eau de mer 
Selon la figure III-4 (a), la concentration en COT dans le perméat semble constante en fonction du 
volume filtré : elle est d’environ 1,2 à 1,5 mg.L-1 pour les deux échantillons prélevés à des périodes 
différentes. Une légère différence est observée entre les deux périodes. Sur la figure III-4 (b), les taux 
de rétention sont quasiment constants au cours de la filtration, quelle que soit la période de 
prélèvement. Ce taux de rétention varie entre 10 % et 20 %. Cette différence de valeurs du taux de 
rétention est probablement due à l’incertitude de mesure du COT, particulièrement dans les perméats 
qui présentent une concentration en matières organiques très faible (Figure III-4 (a)) et proche de la 
limite de détection du COT mètre. De plus, les caractéristiques de l’eau de mer, et en particulier la 
nature des composés organiques, peuvent varier selon la saison et le prélèvement en Mer 
méditerranée, ce qui peut jouer sur le taux de rétention de la membrane. 
 
Ces résultats confirment que l’ultrafiltration permet d’éliminer une faible partie des matières 
organiques. C’est pourquoi nous nous intéressons par la suite de cette étude aux procédés hybrides 
coagulation/UF et adsorption/UF.  
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III.2.2 Couplage de la coagulation et de l’UF 
III.2.2.1 Choix des conditions de coagulation par essais Jar Test 
Les figures III-5 et figures III-6 présentent les résultats des essais de coagulation  en terme de 
pourcentage de carbone organique total (COT) résiduel, défini par le rapport du COT résiduel (dans le 
surnageant) et COT initial. Différentes doses de coagulant et différents pH sont étudiés pour le 
chlorure ferrique (Figure III-5) et le sulfate d’aluminium (Figure III-6).  
 
Il apparaît que le carbone organique total résiduel diminue en présence du chlorure ferrique et le 
carbone organique total résiduel dans la solution reste quasiment constant à environ 70 % pour une 
concentration du chlorure ferrique supérieure à 20 mg.L-1. De plus, la gamme de pH la plus appropriée 






Figure III-5 Carbone organique total résiduel obtenu par Jar test (coagulation/décantation) (a) 
aux différentes doses de FeCl3 (pH 6,5) et (b) aux différents pH ([FeCl3] = 20 mg/L) 
 
Concernant le sulfate d’aluminium, comme précédemment, une réduction du carbone organique total 
résiduel présent dans l’eau est observée. Le carbone organique résiduel commence à se stabiliser à 
environ 80 %, quand la concentration du sulfate d’aluminium est supérieure à 10 mg.L-1. Par ailleurs, 







Figure III-6 Carbone organique total résiduel par Jar test (coagulation/décantation)  (a) aux 
différentes doses de Al2(SO4)3 (pH 7) et (b) aux différents pH [Al2(SO4)3] = 15 mg/L) 
III.2.2.2 Comparaison coagulation/décantation/UF et coagulation/UF 
Les essais coagulation/décantation (temps de décantation de 90 minutes) avant UF ont été réalisés 
selon la méthode décrite dans le paragraphe II.3.1.2. Ensuite, le surnageant a été prélevé afin 
d’alimenter l’UF (filière 2). D’autre part, pour le test sans décantation, les essais ont été effectués par 
ajout du coagulant directement dans le réservoir contenant l’échantillon d’eau de mer. Le réservoir est 
agité par un barreau magnétique à 150 tour.min-1 et connecté à la cellule de filtration (Amicon8400) 
(filière 3). L’UF a ensuite été réalisée par la méthode de filtration par paliers de pression.  
 
L’eau de Mer Méditerranée utilisée pour les essais avec différents coagulants a été prélevée à 
différentes périodes. Les essais ont été effectués aux conditions opératoires optimales de coagulation 
présentées dans le paragraphe précédent : dose optimale du chlorure ferrique de 20 mg.L-1 à pH 6,5 
et celle du sulfate d’aluminium de 10 mg.L-1 à pH 7.   
 
La figure III-7 présente la concentration en COT du perméat récupéré à chaque palier de pression 
transmembranaire. L’évolution de cette concentration du perméat est portée en fonction du volume 
filtré cumulé. La concentration en COT du perméat semble constante au cours de la filtration avec un 
ordre de grandeur du COT de 1 mg.L-1 à 1,5 mg.L-1 pour les deux conditions opératoires et les deux 






































Figure III-7 Concentration du COT dans le perméat pour les essais d’UF avec et sans 
décantation par (a) chlorure ferrique et (b) sulfate d’aluminium 
La figure III-8 montre l’influence de la décantation après la coagulation sur le taux de rétention en 
















































Figure III-8 Rétention de COT par (a) chlorure ferrique et (b) sulfate d’aluminium avec et sans 
décantation ([FeCl3] = 20 mg.L-1 au pH 6,5, [Al2(SO4)3] = 10 mg.L-1 au pH 7)  
La rétention en COT pour les deux essais –  coagulation/décantation/UF et coagulation/UF – semble 
être constante en fonction de la pression transmembranaire et comprise entre 10 % et 30 % pour les 
deux types de coagulants. Toutefois, une légère fluctuation du taux de rétention est observée en 
fonction de la pression transmembranaire, celle-ci est probablement due à l’incertitude de mesure du 
COT. Si l’on compare les deux coagulants, les résultats avec le sulfate d’aluminium semblent montrer 
une rétention plus faible qu’avec le chlorure ferrique ce qui peut être relié à la nature des matrices 
Chapitre III 
 96 
minérales du coagulant et des matières organiques présentes dans l’eau de mer. Néanmoins, il faut 
noter que l’eau de mer utilisée pour chaque groupe d’essais a été prélevée à différentes périodes. 
Une variation des caractéristiques de l’eau de mer selon la saison et le prélèvement en Mer 
Méditerranée peut donc être observée.  
 
Dans les conditions expérimentales ci-dessus, le rôle de l’étape de décantation après la coagulation 
n’influence pas les performances de la membrane d’UF en termes de taux de rétention pour les deux 
coagulants utilisés dans cette étude. Par conséquent, les essais ultérieurs du couplage 
coagulation/UF seront effectués en mode coagulation/UF sans décantation. 
III.2.2.3 Influence d’une concentration sous-optimale de coagulant 
Selon les essais en jar test, la dose optimale de coagulant est de 20 mg.L-1 et 10 mg.L-1 pour le 
chlorure ferrique et le sulfate d’aluminium respectivement. Cependant, nous avons constaté que cette 
quantité optimale de coagulants est trop élevée pour une application industrielle. L’idée de ce 
paragraphe est donc d’étudier l’influence de doses sous-optimales de coagulant (en terme de 
coagulation) sur les performances de la membrane d’UF en terme de taux de rétention. 
 
La concentration du chlorure ferrique et du sulfate d’aluminium a ainsi été variée entre 2-20 mg.L-1 et 
5-10 mg.L-1 respectivement. 
 
Les tests ont été effectués en mode coagulation, suivi directement d’UF (filière 3 dans la figure III-2) 
par la méthode des paliers de pression. La figure III-9 présente le taux de rétention pour (a) le 
couplage de la coagulation par le chlorure ferrique et l’UF – FeCl3/UF – et (b) le couplage de la 
coagulation par le sulfate d’aluminium et l’UF – Al2(SO4)3/UF. Nous observons que ce taux de 
rétention est quasiment constant au cours de la filtration pour tous les types et concentrations de 
coagulants utilisés. Les résultats pour chaque concentration de coagulant sont donc présentés en 
valeurs moyennes du taux de rétention en prenant en compte l’ensemble du volume filtré, d’environ 
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Figure III-9 Taux de rétention du COT en fonction de PTM à différentes doses du coagulant (a) 


























































Figure III-10 Taux de rétention moyen du COT pour V = 160 L.m-2 à différentes doses de 
coagulant (a) chlorure ferrique (pH 6,5) et (b) sulfate d’aluminium (pH 7)  
 
A concentration identique, les taux de rétention obtenus par le couplage FeCl3/UF sont toujours 
supérieurs à ceux du couplage Al2(SO4)3/UF. Ceci peut être expliqué par le fait que la solubilité (dans 
l’eau) de Fe3+ est plus faible que la solubilité d’Al3+, la forme hydroxyde de Fe3+ est donc précipitée 
plus facilement, conduisant à  une meilleure déstabilisation des particules organiques par rapport à 




La coagulation nécessite donc des concentrations voisines de la dose optimale pour qu’une 
amélioration de la rétention soit significative par rapport à elle de l’UF seule. La gamme des rétentions 
obtenues reste modeste, en effet les taux de rétention du COT varient entre 15 et 24 % seulement.  
III.2.2.4 Analyse HPLC-SEC des concentrats et perméats 
La distribution de masse moléculaire des matières organiques présentes dans l’eau de mer et dans le 
perméat issu des différents procédés hybrides (volume total de perméat recueilli sur toute la 
manipulation, soit environ 800 L.m-2) a été analysée par la méthode HPLC-SEC (High Pressure 
Liquide Size Exclusion Chromatography). L’analyse HPLC-SEC a été effectuée pour la gamme de 10-
100 kDa. Les résultats de l’analyse HPLC-SEC sont présentés sur la figure III-11. 
 
Figure III-11 Distribution en masse moléculaire des matières organiques présentes dans 
différents échantillons pour une gamme entre 10 et 100 kDa ([FeCl3] = 20 mg.L-1 à pH 6,5 et 
[Al2(SO4)3] = 10 mg.L-1 à pH 7)  
La figure III-11 confirme le résultat obtenu par la mesure du COT, c’est à dire que l’UF seule permet 
une très faible rétention des matières organiques de poids moléculaire inférieur à 10 000 Da. En 
considérant l’aire sous le graphe calculée par intégration, elle passe de 31,2 mL.mV pour l’eau de mer 
brute à 30,6 mL.mV pour le perméat prétraité par l’UF seule. L’addition de coagulant permet une 
meilleure rétention des composés organiques centrés sur 10 000 Da, en particulier dans le cas du 
chlorure ferrique. La figure III-7 montre clairement que le pic du couplage de FeCl3/UF est de plus 
faible surface que celui d’Al2(SO4)3/UF.  
 
Cependant, il faut rappeler que d’après la littérature (Benner et al., 1997) plus de 75 % du carbone 
organique présent dans l’eau de mer est du carbone organique dissous de faible poids moléculaire, à 
savoir inférieur à 1 nm qui est équivalent à 1 000 Da. Étant donné que la limite de détection de la 
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colonne SEC utilisée dans cette étude est de 10 000 Da, nous ne pouvons donc pas quantifier les 
matières organiques de taille plus petite.  
III.2.3 Couplage de l’adsorption par charbon actif et de l’UF 
Nous rappelons ici les propriétés des charbons actifs utilisés dans cette étude. Les CAP de différents 
matériaux de base, surfaces spécifiques et structures microporeuses et mésoporeuses ont été 
sélectionnés et ainsi qu’un CAG, de structure relativement microporeuse. 
Tableau III-1 Caractéristiques des différents charbons actifs utilisés dans cette étude 
Nom CAG CAP1 CAP2 CAP3 
Matériau de base - Noix de coco Bois Bois 
Diamètre médian (µm) 1460 15-35 8-15 15-35 15-35 
Surface spécifique (m2.g-1) 1250 800 1800 1050 
Volume microporeux (cm3.g-1) 0,5 0, 3 0,6 0,4 
Volume mésoporeux (cm3.g-1) 0,05 0,2 0,5 0,15 
Pourcentage des mésopores (%) 9 40 45 27 
 
III.2.3.1 Cinétique d’adsorption 
La cinétique d’adsorption des composés organiques marins sur différents charbons actifs en poudre 
(CAP) et en grain (CAG) a été étudiée. Pour cela, une masse de 400 mg de CAP ou 4000 mg de CAG 
a été ajoutée dans le bain thermostatique de 4 L contenant la solution d’eau de mer afin d’avoir 
respectivement une concentration de CAP de 100 mg.L-1 et de CAG de 1000 mg.L-1. Le bain  est 
maintenu à une température d’environ 20 °C et équipé d’un agitateur ajusté à une vitesse de rotation 
de 200 tours.min-1. Les échantillons de suspension du CAP/CAG et d’eau de mer ont été prélevés (en 
maintenant en suspension) plus fréquemment au début de l’expérience à 0, 2, 4, 6, 8 et 10 minutes, et 
ensuite moins souvent jusqu’à une durée totale de 3 heures qui correspond à une durée suffisante 
pour atteindre l’équilibre d’adsorption. L’échantillon prélevé a été préfiltré par un filtre de 0,45 µm afin 
d’enlever les particules de CAP en suspension contenues dans la solution. Ensuite, l’analyse du COD  
des différents échantillons prélevés a été réalisée. Les résultats de la cinétique d’adsorption des 




Figure III-12 Cinétique d’adsorption des différents CAP à T = 20 °C  
([CAP] = 100 mgL-1, [CAG] = 1000 mgL-1) 
L’étude de la cinétique d’adsorption montre que sur ce plan les trois types de CAP ont un 
comportement similaire. Dans un premier temps (30 minutes), l’abattement des matières organiques 
augmente rapidement en fonction du temps de contact entre le CAP et les molécules organiques. 
Ensuite, l’efficacité semble être constante avec le temps. En comparant les trois CAP, la rétention des 
composés organiques est dans l’ordre CAP3 > CAP2 > CAP1 avec des valeurs respectives 
d’abattement de 54 %, 48 % et 44 % respectivement pour les 20 premières minutes. Après 20 
minutes, la rétention du CAP2 semble légèrement diminuer et atteint 40 % à la fin de l’expérience 
(180 minutes) ce qui met envidence une désorption de la matière organique de ce CAP. En revanche, 
les CAP1 et CAP3 présentent une très légère augmentation de la rétention après 20 minutes qui 
conduit à des valeurs de 50 % et 61 % respectivement à 180 minutes. Cela peut être expliqué par la 
différence des groupes fonctionnels du CAP reliés au mode d’activation différent des CAP. En effet, 
même si le CAP2 et CAP3 sont constitués du même matériau à base de bois, le CAP3 qui a subi une 
activation physique à la vapeur d’eau présente une plus grande capacité d’adsorption et de rétention 
vis-à-vis des matières organiques que le CAP2, activé chimiquement. 
  
Concernant le CAG, l’abattement des matières organiques peut atteindre un maximum de 20 % dans 
les 20 premières minutes. Le faible abattement par rapport à celui obtenu avec les CAP s’explique par 
la faible surface spécifique du CAP.  
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III.2.3.2 Influence du  type et de la concentration du charbon actif lors du 
couplage avec l’UF 
L’influence de différents types et concentrations de charbon actif sur la rétention des composés 
organiques est examinée. Pour cela, l’eau de mer a été mélangée au charbon actif, puis le mélange a 
été immédiatement alimenté dans la cellule d’UF (filière 1 dans la figure III-3), la filtration a alors été 
effectuée par la méthode des paliers de pression. La filtration est donc menée après un temps 
préalable de contact nul.  
 
La figure III-13 présente l’évolution de la concentration des matières organiques (COD) dans le 
perméat recueilli à chaque palier de pression, pour les essais avec les différents charbons actifs. 
Selon la figure III-13 (a), la concentration du COD dans les perméats pour les essais avec le CAG est 
autour de 1 mg.L-1. Cette concentration est à peu près constante au cours de la filtration, et diffère peu 
pour les deux concentrations de CAG étudiées. En revanche, le couplage CAP/UF présente une 
concentration de COD dans les perméats entre 1,0 et 1,3 mg.L-1 ; entre 1,0 et 1,5 mg.L-1 et inférieure 
à 1 mg.L-1 pour le CAP1/UF, CAP2/UF et CAP3/UF, respectivement. On note donc une diminution 


























































































Figure III-13 Concentration en COD dans le perméat pour les essais d’UF avec adsorption par 
différents charbons actifs (a) CAG, (b) CAP1, (c) CAP2 et (d) CAP3 
 
Ces résultats sont présentés sur les figures suivantes en termes de taux de rétention des matières 
organiques. La figure III-14 présente ceux obtenus avec le CAG. Deux concentrations sont testées : 
200 et 1000 mg.L-1. Les taux de rétention sont constants au cours de la filtration pour les deux 
concentrations de CAG. Les résultats montrent que le taux de rétention du couplage CAG/UF est 




Figure III-14 Influence de la dose du CAG sur la rétention des matières organiques pour le 
couplage CAG/UF  
 
L’influence de différents types et concentrations de CAP est examinée. La figure III-15 présente la 
variation du taux de rétention des composés organiques au cours de la filtration pour les trois types de 




















































































UF UF+CAP3 50 mg/L
UF+CAP3 100 mg/L UF+CAP3 200 mg/L
 
(c) 
Figure III-15 Influence de la concentration en CAP sur le taux de rétention  
(a) CAP1, (b) CAP2 et (c) CAP3 
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Le taux de rétention des matières organiques passe de moins de 10 % pour l’UF seule à 20 % - 30 % 
lorsque seulement 50 mg.L-1 de CAP1 ou CAP2 sont ajoutés à l’eau de mer. Nous observons une 
augmentation du taux de rétention au cours de la filtration à des concentrations de CAP assez 
élevées (100 mg.L-1 et 200 mg.L-1) pour le CAP1 et CAP2, tandis que cette augmentation est 
observée pour toutes les concentrations de CAP3. Cette augmentation peut être expliquée par 
l’accumulation des matières organiques dans la cellule au cours de la filtration d’une part, mais aussi 
par l’adsorption par le CAP des matières organiques contenues dans la cellule, adsorption qui se 
poursuit au cours de la filtration.  
D’autre part, pour chaque CAP, la rétention en COD augmente quand la dose de CAP augmente. Ces 
résultats s’expliquent par le fait qu’une augmentation de la dose de CAP appliquée conduit à une 
augmentation du nombre de sites libres qui sont capables d’adsorber les molécules organiques. Les 
particules de CAP étant totalement retenues par la membrane d’UF, la rétention des matières 
organiques est donc augmentée par rapport à l’UF seule. Considérant la figure III-15 (c), le CAP3 
présente une rétention supérieure à celles des CAP1 et CAP2 et atteint 70 % à la fin de filtration pour 
200 mg.L-1. La rétention peut atteindre 53 % quand seulement 50 mg.L-1 de CAP3 sont utilisés. A 
dose identique, le CAP2 permet une rétention des composés organiques plus élevée que le PAC1 : 
56 % contre 50 % à 200 mg.L-1. Ceci est probablement dû à la plus grande surface spécifique et la 
porosité plus importante du CAP2 comparé au CAP1. Bien que CAP3 ait une surface spécifique et un 
volume de pores plus faible que le CAP2, il présente une meilleure rétention des matières organiques. 
Ces résultats sont probablement expliqués comme précédemment par la différence du mode 
d’activation du CAP. Le CAP3 a subi une activation à la vapeur d’eau ce qui lui confère une capacité 
d’adsorption et une rétention plus importante des petites molécules organiques que le CAP2.  
 
Concernant le CAG, à concentration identique de charbon actif (200 mg.L-1), le CAP/UF présente des 
taux de rétention supérieurs à ceux de CAG/UF pour tous les types de CAP. Une augmentation de la 
dose du CAG à 1000 mg.L-1 ne permet pas d’améliorer le taux de rétention. Cela confirme le rôle 
important de la surface spécifique de CAP qui est supérieur par rapport au CAG. 
 
Selon les résultats présentés ci-dessus, le CAG/UF mis en œuvre en suspension ne présente aucun 
intérêt sur la rétention des matières organiques par rapport aux CAP/UF ou même à l’UF seule. Ce 
type de CAG devrait être mis en œuvre en lit fixe, pour augmenter le temps de contact et permettre 
l’adsorption. Dans la suite, les expériences seront réalisées uniquement avec des CAP.  
III.2.3.3 Analyse HPLC-SEC 
La distribution de taille des molécules organiques présentes dans les perméats du couplage 
adsorption/UF, après 40 minutes de filtration à pression constante de 2 bars est examinée. Les 
résultats sont présentés figure III-16. Nous observons que le couplage de l’UF avec les trois CAP peut 
considérablement réduire le pic des substances humiques de masse moléculaire centrée autour de 
10 000 Da, comparé à l’UF sans CAP.  Ces résultats confirment ceux obtenus par la mesure du COT, 
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c’est à dire que l’adsorption par le CAP permet d’améliorer la rétention des matières organiques de la 
membrane d’UF. En comparant les trois CAP, il apparait que les couplages CAP1/UF et CAP3/UF 
présentent presque la même aire sous le graphe qui est autour de 3 mV.mL. Cependant, le CAP2/UF 
présente une aire un peu plus élevée en comparaison avec le CAP1/UF et le CAP3/UF. Ces résultats 
sont contradictoires avec ceux obtenus par la mesure du COT (taux de rétention CAP3 > CAP2 > 
CAP1). Il faut noter que le COT mètre mesure tous les types de matières organiques présents dans 
l’échantillon tandis que l’analyse HPLC-SEC utilisée dans cette partie peut mesurer seulement les 
matières organiques dans la gamme 10-100 kDa. En fait, le CAP2 est peut-être moins capable 
d’éliminer les composés organiques de poids moléculaire de 10 kDa que le CAP1, mais il permet 
peut-être de mieux fixer les composés organiques de taille plus petite. 
 
Figure III-16 Distribution de masse moléculaire des molécules organiques présentes dans 
différents perméats du couplage CAP/UF  
III.2.3.4 Effet du temps de contact 
A partir de l’étude de la cinétique d’adsorption présentée dans le paragraphe III.2.3.1, le temps 
nécessaire pour atteindre l’équilibre d’adsorption est approximativement de 20 minutes. Par sécurité 
nous avons choisi un temps de contact de 40 minutes, afin de s’assurer que l’équilibre était atteint. 
Deux modes opératoires de mise en contact du CAP ont ainsi été étudiés : premièrement, le mélange 
CAP et eau de mer a été immédiatement alimenté dans la cellule d’UF comme présenté dans le 
paragraphe III.1.2 (filière 1). Dans le deuxième mode opératoire, le CAP et l’eau de mer ont été 
mélangés et agités durant 40 minutes, puis le mélange a été introduit dans le système d’UF (filière 2). 
Dans les 2 cas, la filtration a été effectuée par la méthode des paliers de pression. Il faut noter que 
même si le mélange a commencé à être filtré, l’adsorption peut continuer à se produire dans la cellule 
de filtration. C’est pourquoi, un prélèvement du perméat sera effectué à la fin du premier palier (soit 
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après environ 15 minutes), ce qui ne constitue plus tout à fait un temps de contact nul. Nous n’allons 
montrer ici que les résultats effectués avec le CAP1 et le CAP3 qui correspondent aux capacités 
d’adsorption minimales et maximales de CAP dans cette étude.  
 
Considérant qu’au temps de contact 40 minutes, l’équilibre d’adsorption est atteint. La rétention pour 










TR tCAP                                        (Equation III-2) 
Où  
Ct=40min Concentration en COD présente dans la solution après 40 minutes de temps de contact   
avant d’alimenter dans la cellule d’UF (mg.L-1) 
C0         Concentration en COD initiale de l’eau d’alimentation (mg.L-1) 
 
Comme vu dans la figure III-17, les courbes des tests avec les temps de contact initiaux de 0 et 40 
minutes sont bien superposées en fin de filtration (PTM > 1,2 bar), quel que soit le type de CAP utilisé. 
Cela indique que le temps de contact de 40 minutes avant l’UF ne présente aucun effet important sur 
la rétention des matières organiques globale comparativement au temps de contact de 0 minute : il est 
d’environ 40 % et 70 % à la fin de filtration pour les CAP1 et CAP3 respectivement. Par comparaison 
à l’UF seule qui présente un taux de rétention d’environ 10 %, une augmentation importante du taux 
de rétention est observée pour les deux types de CAP. Cette augmentation (30 % pour le CAP1 et 70 
% pour le CAP3) est caractéristique de la rétention des molécules organiques due à l’adsorption par le 
CAP. Ces résultats sont confirmés par la différence entre la rétention par le CAP seul mis en contact 
avec l’eau de mer avant l’UF pendant 40 minutes et la rétention globale. Cet écart présente la 
rétention des matières organiques par la membrane d’UF. Ces résultats indiquent que les matières 
organiques marines sont retenues par le procédé hybride CAP/UF. Une partie est adsorbée par le 
CAP et l’autre partie est probablement adsorbée sur la surface de la membrane d’UF. De plus, nous 
observons une légère différence du taux de rétention entre les essais avec 0 min et 40 minutes en 
début de la filtration (PTM = 0,4 bar), cette différence est plus remarquable pour le CAP3. Ceci indique 
que l’adsorption des matières organiques par les CAP se produit rapidement dans la cellule de 
filtration, en même temps que l’UF pour l’essai avec un temps de contact 0 minute. L’équilibre 
d’adsorption est quasiment atteint après les premiers paliers de filtration (environ 25 minutes). 
 
On observe que la rétention de l’adsorption par le CAP seul est de 28 % et 55 % qui est équivalent à 
77 % et 89 % de la rétention globale pour les CAP1 et CAP3 respectivement. Cela confirme que 
l’adsorption par le CAP est le mécanisme essentiel de rétention pour le procédé hybride CAP/UF pour 







Figure III-17 Taux de rétention à différents temps de contact pour les deux CAP (a) CAP1 et (b) 
CAP3 ([CAP] = 100 mg.L-1) 
III.2.4 Couplage de l’adsorption par la bentonite et de l’UF 
Selon la littérature (N. Al-Bastaki et al., 2004, Pontié, 2009), la bentonite – une argile minérale – peut 
permettre d’améliorer les performances de membranes pour le traitement des eaux douces et des 
eaux salées. L’idée de cette étude est donc d’étudier la faisabilité d’utilisation de la bentonite pour 
adsorber les matières organiques de l’eau de mer. Il est bien connu que le charbon actif est plus 
efficace que l’argile minérale pour adsorber les composés organiques, mais l’avantage potentiel de la 
bentonite est qu’elle est un matériau moins cher, disponible dans plusieurs pays. De plus, dans le cas 
de l’eau de mer, la concentration des matières organiques à adsorber est très faible. 
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III.2.4.1 Influence de la concentration de bentonite 
La figure III-18 présente l’évolution de la concentration des matières organiques dans les perméats 
pour les différentes concentrations de bentonite utilisées en fonction du volume filtré. La concentration 




















Figure III-18 Concentration du COT dans le perméat pour les essais d’UF couplée avec 
adsorption par la bentonite 
La figure III-19 présente le taux de rétention des matières organiques à différentes concentrations de 
bentonite. La concentration de bentonite varie entre 200 et 1 000 mg.L-1. Aucune augmentation du 
taux de rétention au cours de la filtration n’est observée. Les taux de rétention obtenus se situent 
entre 2 % et 16 % selon la concentration de bentonite. Ces taux de rétention sont proches de celui 
pour l’essai sans bentonite (environ 5 %). Nous constatons donc que l’addition de la bentonite ne 
permet pas d’augmenter le taux de rétention. Par conséquent, le couplage de l’adsorption par 
bentonite avec l’UF n’est pas suffisamment efficace pour éliminer les composés organiques de l’eau 




























Figure III-19 Taux de rétention des matières organiques à différentes concentrations en 
bentonite 
III.2.4.2 Analyse HPLC-SEC 
La distribution de masse moléculaire des matières organiques éliminées par le couplage de 
l’adsorption par bentonite et de l’UF est présentée figure III-20. La concentration de bentonite utilisée 
est de 500 mg.L-1. Nous observons que le pic pour le procédé hybride bentonite/UF est légèrement 
plus petit que celui de l’eau de mer brute, et que celui de l’UF seule. Ce résultat, cohérent avec la 
mesure de la rétention en matières organiques, montre que le couplage bentonite/UF permet une très 
légère élimination des composés organiques de poids moléculaire autour de 10 000 Da. Cependant, 
cette élimination n’est pas significative. 
 
Figure III-20 Distribution de masse moléculaire des matières organiques pour le couplage de 
l’adsorption par bentonite et de l’UF ([bentonite] = 500 mg.L-1) 
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III.2.4.3 Effet d’une pré-couche dynamique de bentonite 
L’effet sur les performances de filtration d’une membrane d’une précouche dynamique de particules a 
été étudié pour des solutions biologiques synthétiques (Ye et al., 2006) ou des surnageants de boues 
activées (Teychené, 2008). Dans le premier cas, et dans certaines conditions, une pré-couche 
dynamique de particules d’argile minérale sur une membrane de MF permet d’obtenir un flux de 
perméat stable. On peut se demander alors si une pré-couche de particules de bentonite formée sur 
la surface de la membrane avant la filtration d’eau de mer peut améliorer la rétention des matières 
organiques en piégeant les molécules organiques dans l’épaisseur du dépôt (Figure III-21). L’objectif 
de ce paragraphe est donc d’étudier l’effet d’une pré-couche dynamique de bentonite sur la surface de 
la membrane d’UF pour la filtration d’eau de mer. 
 
 
Figure III-21 Principe d’une pré-couche de bentonite 
La suspension de bentonite de 500 mg.L-1 est filtrée par la membrane d’UF vierge afin de former une 
pré-couche dynamique de particules de bentonite. La masse de particules de bentonite déposée sur 
la membrane d’UF est d’environ 40 g.m-2, ce qui représente une épaisseur de pré-couche d’environ 
16,1 µm et un nombre de couches de 3,2. L’échantillon d’eau de mer est ensuite filtré sur la 
membrane d’UF recouverte par la pré-couche de bentonite.  
 
Le résultat est présenté figure III-22. Le taux de rétention de l’ensemble membrane plus pré-couche 
de bentonite est à peu près identique à celui obtenu avec la bentonite en suspension (nommé « sans 
pré-couche » sur la figure III-22) : il est d’environ 10 %. Cela indique que la pré-couche de particules 
de bentonite ne permet pas de capter les composés organiques dans son épaisseur. Donc, du fait de 
ses capacités d’adsorption des matières organiques limitées il n’y pas d’intérêt à former une pré-

























Figure III-22 Effet de la pré-couche de bentonite formée sur la surface de la membrane sur le 
taux de rétention (masse de bentonite déposée : 40 g.m-2) 
III.2.5 Conclusion sur la rétention en matière organique 
L’étude du couplage coagulation/UF a mis en évidence une légère augmentation du taux de rétention 
par rapport à l’UF seule pour les deux coagulants : FeCl3 ou Al2(SO4)3. , et une concentration voisine 
de la concentration optimale de coagulation est nécessaire. Dans ces conditions optimales de 
coagulation, la rétention atteint respectivement 27 % et 18 % pour FeCl3/UF et Al2(SO4)3/UF contre 
environ 14 % - 16 % pour l’UF seule.   
 
En ce qui concerne le couplage adsorption/UF, le CAG/UF ne présente aucune amélioration de la 
rétention en COT en comparaison à l’UF seule. En revanche, le CAP/UF permet une rétention 
significativement supérieure à celle de l’UF seule, particulièrement quand le CAP3 est utilisé. Nous 
observons une augmentation du taux de rétention au cours de la filtration, ce qui est du à 
l’accumulation des matières organiques dans la cellule au cours de la filtration. La rétention de COD 
augmente avec la concentration de CAP pour les trois types de CAP : la rétention peut atteindre 70 % 
pour le CAP3 à 200 mg.L-1. Les résultats montrent l’importance de la surface spécifique et de la 
porosité du CAP. Le CAP2 présente une surface spécifique et un volume microporeux plus élevés que 
CAP1, et présente un taux de rétention plus important. Néanmoins, il faut surtout remarquer 
l’influence de la différence des groupes fonctionnels du CAP, relié au mode d’activation du CAP. Le 
CAP3 est un charbon actif à base de bois comme le CAP2, mais il est activé à la vapeur d’eau, ce qui 
lui confère une capacité d’adsorption et de rétention des composés organiques plus élevée que le 
CAP2. De plus, nous constatons qu’il n’est pas nécessaire d’avoir un temps de contact préalable entre 
le CAP et les matières organiques marines avant l’UF. L’adsorption a lieu très rapidement et se 
produit dans la cellule au cours de la filtration.  L’adsorption sur CAP est le mécanisme essentiel de 




Par ailleurs, le couplage bentonite/UF ne permet pas d’augmentation du taux de rétention en COT, 
même si une dose élevée de bentonite est utilisée. La pré-couche de particules de bentonite 
constituée sur la surface de la membrane d’UF ne présente aucun intérêt sur la rétention des matières 
organiques.  
 
En conclusion, si l’on compare ces différents procédés hybrides en termes de rétention des matières 
organiques de l’eau de mer, le couplage CAP/UF présente une meilleure rétention par rapport au 
couplage FeCl3/UF qui offre la meilleure rétention dans la filière coagulation/UF. L’analyse par HPLC-
SEC confirme ces résultats.  
III.3 Etude du colmatage des membranes d’UF 
III.3.1 Evaluation de la vitesse de colmatage 
III.3.1.1 Couplage de la coagulation et de l’UF 
III.3.1.1.1 Influence de la concentration de coagulant  
La filtration d’eau de mer est réalisée par la méthode de paliers de pression afin d’évaluer la vitesse 
de colmatage. La figure III-23 présente la variation de flux et de résistance de colmatage lors de la 
filtration de l’eau de mer seule en fonction du temps. Chaque PTM correspond à un volume filtré 
d’environ 100 mL. Nous observons que plus la pression transmembranaire est élevée, plus la chute 
du flux et l’augmentation de la résistance de colmatage sont importantes. Les pentes de chaque 
courbe de Rc vs temps permettent d’obtenir la vitesse de colmatage (dRc/dt). Nous ne présentons ici, 
à titre d’exemple, que la variation du flux et de la résistance de colmatage lors de la filtration de l’eau 









































































Figure III- 23 Variation du flux (a) et de la résistance du colmatage (b) en fonction du temps par 
la méthode de palier de pression lors de filtration d’eau de mer seule 
La figure III-24 présente la vitesse de colmatage pour différentes doses des deux coagulants ; (a) le 
chlorure ferrique et (b) le sulfate d’aluminium. Les essais sont effectués sans décantation. La vitesse 
de colmatage augmente avec la pression transmembranaire pour n’importe quel test. La vitesse de 
colmatage pour les tests réalisés avec l’UF seule est assez différente sur les figures (a) et (b). Ceci 
est probablement dû à la variation des caractéristiques de l’eau de mer car les expériences réalisées 
avec le chlorure ferrique et le sulfate d’aluminium ont été effectuées à différentes périodes. 
Cependant, les essais effectués avec chacun des coagulants (Figure III-24 (a) et Figure III-24 (b)) ont 
été réalisés chacun avec le même échantillon d’eau de mer.  
 
Concernant la figure III-24 (a), une diminution remarquable de la vitesse de colmatage est observée 
en présence de chlorure ferrique. Cette vitesse semble diminuer lorsque la concentration de chlorure 
ferrique augmente jusqu’à des concentrations de 10 et 20 mg.L-1 pour lesquelles la variation de la 
vitesse de colmatage devient alors similaire. De même, la coagulation par le sulfate d’aluminium 
permet de réduire la vitesse de colmatage de la membrane d’UF. Par contre, nous ne notons pas de 
différence entre la vitesse  de colmatage obtenue avec une concentration sous-optimale (5 mg.L-1) et 















































Figure III-24 Vitesse de colmatage de la membrane d’UF pour différentes doses de coagulant 
(a) chlorure ferrique (pH 6,5) et (b) sulfate d’aluminium (pH 7)  
Selon les résultats présentés dans ce paragraphe, la coagulation même à une dose sous-optimale 
permet une diminution de la vitesse de colmatage de la membrane d’UF. Une concentration de 10 et 5 
mg.L-1 de FeCl3 et Al2(SO4)3 respectivement est nécessaire afin d’obtenir la meilleure réduction de 
vitesse de colmatage.  
III.3.1.1.2 Effet de la décantation après coagulation 
Comme précédemment dans l’étude du taux de rétention, l’effet de la décantation après étape de 
coagulation a été évalué sur la vitesse de colmatage pour les deux coagulants. Selon la figure III-25, 
la vitesse de colmatage augmente avec la pression transmembranaire pour les deux conditions 
opératoires – avec et sans décantation avant UF. Cependant, nous n’observons pas de différence 
significative de vitesse de colmatage entre les tests de coagulation/décantation/UF et de 
coagulation/UF, et ce pour les deux types de coagulant. La vitesse de colmatage est inférieure à 
1.1010 m-1.min-1 et  supérieure à 2 .1010 m-1.min-1 à PTM 2,4 bar pour le chlorure ferrique (figure III-25 
(a)) et le sulfate d’aluminium (figure III-25 (b)) respectivement. La vitesse de colmatage est donc plus 
élevée avec le sulfate d’aluminium qu’avec le chlorure ferrique, ce qui peut être lié à l’écart observé 
sur les taux de rétention avec les deux coagulants utilisés à leur dose optimale à une compressibilité 






Figure III-25 Vitesse de colmatage de la membrane d’UF pour un couplage avec (a) le  chlorure 
ferrique et (b) le sulfate d’aluminium  
([FeCl3] = 20 mg.L-1 au pH 6,5, [Al2(SO4)3] = 10 mg.L-1 au pH 7) 
III.3.1.2 Couplage de l’adsorption par le CAP et de l’UF 
III.3.1.2.1 Influence de différents types de la concentration de CAP  
L’influence de la concentration en CAP est évaluée sur la vitesse de colmatage en utilisant des 
concentrations en CAP de 50, 100 et 200 mgL-1 pour les trois types de CAP. La figure III-26 présente 
la vitesse de colmatage mesurée pour chaque pression transmembranaire. Dans ces expériences, le 
mélange CAP/eau de mer est immédiatement alimenté dans l’UF (filière 1). 
 
L’augmentation de vitesse de colmatage est significativement réduite lorsque le CAP est ajouté à l’eau 
de mer sauf pour le test effectué avec 50 mgL-1 de CAP1. De plus, plus la dose de CAP est 
importante, plus la vitesse de colmatage diminue pour tous les types de CAP, et ce particulièrement 
quand le CAP3 est utilisé. Ces résultats démontrent que l’adsorption par le CAP permet de réduire la 
vitesse de colmatage de la membrane par réduction de l’adsorption des matières organiques sur la 
surface de la membrane et donc réduction d’éventuels gels de polymères. En comparant les trois 
types de CAP à la même concentration, les essais réalisés avec le CAP1 présentent la vitesse de 
colmatage la plus élevée, alors que le CAP3 présente la plus faible pour toutes les concentrations en 
CAP. Cela confirme les résultats précédents, à savoir que le CAP3 offre la meilleure rétention des 
composés organiques comparé au CAP1 et CAP2 amenant à une réduction significative du colmatage 











































































Figure III-26 Effet de la dose et du type de CAP sur la vitesse de (a) CAP1, (b) CAP2, (c) CAP3 
III.3.1.2.2 Effet du temps de contact 
L’effet du temps de contact entre le CAP et l’eau de mer avant d’alimenter à l’UF est présenté figure 
III-20. Les essais ont été effectués avec une concentration en CAP de 100 mg.L-1. La vitesse de 
colmatage pour les tests réalisés avec 40 minutes du temps de contact est plus faible que celle 
effectuée sans temps de contact, quel que soit le type du CAP utilisé. Ces résultats sont expliqués par 
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le fait que lorsque le temps du contact augmente, la proportion des matières organiques qui est 
adsorbée par le CAP augmente également. Par conséquent, la proportion des matières organiques 
susceptible de se fixer sur la surface de la membrane diminue conduisant donc à une réduction de la 
vitesse de colmatage.   
 
Figure III-27 Effet du temps de contact sur la vitesse de colmatage pour différents types de 
CAP ([CAP] = 100 mgL-1) 
Nous voyons donc un effet du temps de contact sur la vitesse de colmatage alors qu’aucun effet 
significatif n’est observable sur la rétention globale (Figure III-17). 
III.3.1.3 Couplage de l’adsorption par la bentonite et de l’UF 
III.3.1.3.1 Influence de la concentration de bentonite 
L’influence de la concentration de bentonite sur la vitesse de colmatage a été étudiée pour les 
concentrations en bentonite de 200, 500 et 1000 mgL-1. Selon la figure III-28, la vitesse de colmatage 
diffère en fonction des doses de bentonite. Pour de faibles concentrations en bentonite (200 mg.L-1), 
l’apport de ces particules conduit à une augmentation de la vitesse de colmatage. Leur contribution au 
dépôt apporte un effet plus négatif que leurs possibles effets d’adsorption. En revanche, quand la 
concentration en bentonite devient élevée (1000 mg.L-1), nous observons une diminution de la vitesse 
de colmatage qui peut être expliquée par une modification de structure du dépôt lorsque la 




Figure III-28 Influence de la concentration en bentonite sur la vitesse de colmatage de la 
membrane d’UF 
III.3.1.3.2 Effet de la pré-couche de bentonite 
La figure III-29 présente les résultats de l’effet de la pré-couche de bentonite sur la vitesse de 
colmatage. La membrane couverte par une pré-couche présente un accroissement considérable de la 
vitesse de colmatage par rapport à la filtration de bentonite en suspension. Ces résultats 
correspondent à ceux rapportés par Choo et al. (2004) quand des oxydes d’aluminium ou de fer sont 
utilisés comme adsorbants. De plus, Kim et al. (2008) ont formé une pré-couche de charbon actif en 
poudre (CAP) sur la surface d’une membrane et ils ont expliqué que les particules de CAP se 
combinent avec les matières organiques et forment une couche de gel peu perméable à l’interface de 
la membrane et de la solution. Cette couche conduit à un colmatage plus rapide. En revanche, 
plusieurs chercheurs ont présenté des résultats contraires aux résultats de la figure III-29. Ils ont 
démontré qu’une membrane de MF couverte par une couche d’argile minérale peut présenter 
plusieurs avantages comme un flux de perméat stable et une rétention de particules élevée (Ye et al., 
2006, Holdich et Boston, 1990). Néanmoins, ils ont également indiqué que ces propriétés dépendent 
fortement de la distribution de taille des particules d’argile sur la membrane. Selon les résultats 
présentés ici, il apparait que les particules de bentonite déposées sur la surface de la membrane 
jouent un rôle important sur la structuration du dépôt. La taille moyenne de la bentonite utilisée dans 
cette étude est probablement trop petite (5-6 µm), le dépôt de bentonite est donc trop dense et 




Figure III-29 Effet de la pré-couche de bentonite sur la vitesse de colmatage de la membrane 
(masse de bentonite déposée  = 40 g.m-2) 
III.3.1.4 Conclusion sur l’évaluation de la vitesse de colmatage 
Selon les résultats ci-dessus, la coagulation couplée à l’UF permet de réduire la vitesse de colmatage 
des membranes d’UF. Une dose sous-optimale d’au moins 10 et 5 mg.L-1 pour le FeCl3 et l’Al2(SO4)3 
est nécessaire pour réduire cette vitesse de colmatage. Si l’on compare les deux coagulants à leur 
condition optimale de coagulation, le FeCl3 conduit à une vitesse de colmatage plus faible 
qu’Al2(SO4)3. Ceci peut être expliqué par la différence de structure, compressibilité et sensibilité à la 
pression des flocs. Enfin, la décantation après la coagulation/floculation ne présente aucun effet sur la 
vitesse de colmatage pour le FeCl3 et l’Al2(SO4)3. 
 
Le couplage de l’adsorption sur CAP et de l’UF permet également une réduction de la vitesse de 
colmatage. L’augmentation de la concentration du CAP mène à une diminution de la vitesse de 
colmatage pour n’importe quel type de CAP. Pour les trois types de CAP à une concentration 
identique, la vitesse de colmatage décroit dans le sens CAP1 > CAP2 > CAP3. Ces résultats 
confirment que le CAP3 présente la meilleure capacité d’adsorption des matières organiques par 
rapport au CAP1 et CAP2. De plus, le temps de contact de 40 minutes conduit à une diminution de la 
vitesse de colmatage pour tous les trois CAP. Ceci est du à l’augmentation de la proportion des 
matières organiques adsorbée par le CAP quand le temps de contact augmente. En conséquence, la 
proportion des matières organiques susceptible de se fixer sur la surface de la membrane diminue 
conduisant donc à une réduction de la vitesse de colmatage.   
 
Enfin, pour le couplage de la bentonite et de l’UF, la vitesse de colmatage peut être réduite lorsqu’une 
concentration de bentonite est suffisamment élevée (1000 mg.L-1), probablement due à une 
modification de structure du dépôt quand la concentration des particules élevées. La pré-couche de 
bentonite formée sur la surface de la membrane présente un effet négatif sur la vitesse de colmatage. 
Ceci est probablement dû à la taille des particules de bentonite utilisée : la taille relativement faible 
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des particules de bentonite conduit à une pré-couche trop dense et compacte, causant un blocage de 
la surface des pores de la membrane. 
III.3.2 Colmatage à moyen terme  
Dans ca paragraphe, des expériences de filtration à pression constante ont été effectuées, afin 
d’évaluer le colmatage qui se met en place pour des essais de plus longue durée (environ 3 heures). 
La variation du flux de perméat des différents procédés hybrides est présentée en terme de flux 
normalisé (J/J0) ramené à la température de 20 ° C en fonction du volume de perméat filtré par unité 
de surface membranaire (Figures III-30). Ce paramètre représente un volume cumulé ramené à la 
surface membranaire. Une pression transmembranaire constante de 2 bar a été fixée. Pour les 
procédés hybrides coagulation/UF (Figure III-30  (a)), les essais ont été effectués aux conditions 
opératoires optimales de coagulation  déterminées par la méthode de jar test. Nous rappelons ici que 
les conditions optimales de coagulation pour le FeCl3 et l’Al2(SO4)3 sont respectivement de 20 mg.L-1 à 
pH 6,5 et 10 mg.L-1 à pH 7. 
 
L’UF seule de l’eau de mer fait apparaitre une chute de flux de perméat importante. Le flux normalisé 
atteint une valeur d’environ 0,35 pour 400 L.m-2 de volume de perméat filtré. Le couplage de la 
coagulation/UF permet de considérablement réduire la chute de flux, spécialement quand le chlorure 
ferrique est utilisé. Le flux normalisé est d’environ 0,8 et 0,7 à 400 L.m-2  de volume filtré pour le 
couplage de FeCl3/UF et Al2(SO4)3/UF respectivement. Ces résultats confirment que le couplage de la 
coagulation par le chlorure ferrique et l’UF semble être plus efficace pour réduire le colmatage de la 





























Figure III-30 Variation du flux de perméat en fonction du volume filtré pour les différents 
procédés hybrides (a) coagulation/UF, (b) CAP/UF et (c) bentonite/UF 
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La variation du flux de perméat des différents procédés hybrides basés sur l’adsorption par le CAP est 
présentée en fonction du volume filtré sur la figure III-30 (b). Pour chaque procédé, une concentration 
de 100 mg.L-1 de CAP est utilisée. De plus, une expérience d’UF d’une suspension de CAP seule 
(sans eau de mer) a été réalisée avec le CAP3 à une concentration de 100 mg.L-1 afin d’examiner 
l’effet du colmatage par le CAP. Le résultat montre que presque aucune chute de flux n’est observée 
lorsque le CAP3 seul a été filtré. Cela indique que le CAP seul ne provoque pas l’apparition d’un 
dépôt résistant. 
 
L’UF de l’eau de mer combinée avec le CAP1 et CAP2 présente une chute de flux légèrement plus 
importante au début de la filtration en comparaison avec l’UF seule. Ensuite, le CAP2/UF présente 
une chute de flux moins sévère que l’UF seule avec un flux normalisé (J/J0) de 0,5 à 400 L.m-2 de 
volume filtré tandis que le CAP1/UF présente un flux de perméat presque identique à celui de l’UF 
sans CAP : J/J0 est de 0,35 pour 400 L.m-2 de volume filtré. Parmi les trois types de CAP, le flux de 
perméat le plus élevé est obtenu avec le CAP3 au même volume filtré : J/J0 est d’environ 0,7 pour 400 
L.m-2. Ces résultats confirment les résultats obtenus dans les paragraphes précédents.  
 
Concernant le couplage adsorption par bentonite et UF (Figure III-30 (c)), l’essai a été réalisé en 
filtrant la suspension de bentonite à 500 mg.L-1. Le couplage bentonite/UF présente une chute de flux 
plus importante au début de la filtration par rapport à l’UF seule. Ensuite, le flux de perméat devient 
quasiment le même que celui de l’UF seule : J/J0 vaut environ 0,35 à 400 L.m-2 de volume de perméat 
filtré. Là aussi, ce résultat correspond aux résultats du paragraphe III.3.1.3.1 qui indiquent que 
l’addition de bentonite à 500 mg.L-1 ne suffit pas à diminuer la vitesse de colmatage de la membrane.  
III.3.2.1 Variation du flux de perméat en fonction du facteur de réduction 
volumique et du facteur de concentration 
Lors d’une filtration discontinue, l’évacuation d’un volume de perméat permet de concentrer le 
rétentat. A partir d’un volume d’alimentation initial, le facteur de réduction volumique (FRV) est défini 
par : 









limlim                                         (Equation III-3) 
Où 
Valim   Volume d’alimentation initial (mL) 
VR      Volume de rétentat (mL) 
Vper      Volume de perméat obtenu (mL) 
 
Comme la rétention des espèces est assez différente d’une manipulation à l’autre, l’évolution de 
concentration des matières organiques dans le rétentat peut également être différente. Le taux de 
concentration (FC) en COT est défini par : 
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0C
CFC R=                                                       (Equation III-4) 
Avec  
CR     Concentration en COT dans le rétentat (mg.L-1) 
C0     Concentration en COT dans le réservoir d’alimentation (mg.L-1) 
 
Pour le calcul du facteur de concentration, nous prendrons les valeurs de CR, calculées comme 
expliqué dans le chapitre 2, paragraphe II.4.2.2. 
 
La figure III-31 présente les résultats précédents mais exprimés en fonction du facteur de réduction 
volumique (FRV). Les résultats observés différent peu de ceux exprimés en fonction du volume filtré.  
Si l’on se place à un même FRV de 2,5, les procédés hybrides coagulation/UF conduisent à une chute 
de flux significativement moins importante que l’UF seule : J/J0 est d’environ 0,75 et 0,65 pour 
FeCl3/UF et Al2(SO4)3/UF respectivement (Figure III-31 (a)). Pour le couplage adsorption/UF (Figure 
III-31 (b)), pour FRV = 2,5 CAP1/UF et bentonite/UF présentent un flux de perméat un peu plus faible 
que l’UF seule : le flux normalisé est autour de 0,25. Une amélioration du flux de perméat est 
observée quand les CAP2 et CAP3 sont utilisés : J/J0 est de 0,45 et 0,70 à FRV = 2,5 respectivement.  
 
(a) (b) 
Figure III-31 Variation du flux de perméat en fonction du FRV pour (a) coagulation/UF et (b) 
adsorption/UF 
Il est également intéressant de comparer les performances de ces procédés en regardant comment le 
flux varie lorsque la concentration dans le rétentat augmente. En effet, les taux de rétention étant 
différents d’un procédé à l’autre, la concentration dans le rétentat va augmenter plus ou moins vite 
selon que les matières organiques sont plus ou moins retenues, et donc selon le type de prétraitement 
utilisé. La figure III-32 présente donc l’évolution du flux de perméat en fonction du facteur de 
concentration (FC). Nous observons que la concentration des matières organiques pour l’UF seule est 
quasiment constante au cours de la filtration : le FC est à peine supérieur à 1, ce qui s’explique par le 
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faible taux de rétention en matière organique de l’UF (5 % - 16 %). En revanche, les couplages 
coagulation/UF et adsorption/UF présentent des FC plus élevés. D’après la figure III-32 (a), pour un 
même FC de 1,05, le couplage coagulation/UF conduit à une chute de flux moins significative que l’UF 
seule, particulièrement FeCl3/UF : J/J0 est de 0,90 et 0,75 pour FeCl3/UF et Al2(SO4)3/UF 
respectivement contre 0,30 pour UF seule. Lors d’une filtration en présence de FeCl3, l’augmentation 
de FC de 1,2 à 1,7 n’influence pas le flux de perméat. Ceci indique que les molécules organiques sont 
piégées dans les flocs de coagulant, et leur augmentation n’entraine pas de colmatage sur la 
membrane d’UF. Sur la figure III-32 (b), sont présentés les résultats pour les trois CAP. A un FC de 
1,03 le CAP3/UF présente un flux de perméat normalisé bien plus élevé par rapport aux autres 
adsorbants : J/J0 est de 0,8. De plus, le couplage CAP3/UF permet d’atteindre un FC de 6,5, avec un 
flux de perméat encore élevé. Ceci peut être expliqué comme ci-dessus par l’adsorption des matières 
organiques par le CAP, particulièrement quand le CAP3 est utilisé, menant à un colmatage moins 
important de la membrane d’UF. 
 
En comparaison, les meilleurs procédés hydrides des différentes filières (Figure III-32 (c)), FeCl3/UF et 






























































Figure III-32 Variation du flux de perméat en fonction du taux de concentration pour (a) 
coagulation/UF, (b) adsorption/UF et (c) comparaison entre FeCl3/UF et CAP3/UF 
III.3.2.2 Conclusion sur la variation du flux de perméat au cours du temps 
Le tableau III-2 présente le flux de perméat obtenu pour les différents procédés hybrides pour un 
même volume filtré de 400 L.m-2, FRV de 2,5 et FC de 1,03. Nous avons vu qu’à un même volume 
filtré (400 L.m-2) l’addition de coagulants ou de certains adsorbants permet de réduire la chute de flux 
de perméat : le flux de perméat normalisé se stabilise à 70 % et 80 % quand le CAP3 et le FeCl3 sont 
respectivement utilisés. En revanche, les couplages CAP1/UF et bentonite/UF présentent la même 
chute de flux de perméat par rapport à l’UF seule. Une légère différence a été observée en 
considérant la variation du flux de perméat en fonction du FRV. A un FRV = 2,5, l’addition de CAP1 et 
de bentonite cause une chute de flux plus importante que l’UF seule. Il faut néanmoins noter que le 
FC de l’UF seule est seulement de 1,03, alors qu’il est de 2,38 et 1,12 pour le CAP1 et la bentonite 
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respectivement. Ce résultat prouve que lorsque les matières organiques ne sont pas suffisamment 
adsorbées (ce qui est le cas avec CAP1 et bentonite), leur concentration influe sur la chute de flux de 
perméat.  
 
Concernant la variation du flux en fonction du FC, bien que la concentration des matières organiques 
pour l’UF seule soit relativement constante (FC = 1,03) du fait de  la faible rétention de la membrane 
d’UF, le flux de perméat est très faible (J/J0 = 0,3). En revanche, lorsque l’adsorption est efficace (cas 
du CAP3/UF), le flux de perméat demeure élevé, même lorsque la concentration augmente (FC peut 
alors atteindre 6.8). 
 
Si l’on compare FeCl3/UF et CAP3/UF, qui présentent le meilleur flux de perméat de chaque filière, le 
flux de perméat obtenu avec FeCl3/UF semble être supérieur à celui avec CAP3/UF. Cependant, il 
faut également remarquer qu’à ce même FRV de 2,5, le FC du FeCl3/UF est seulement de 1,08 alors 
que celui du CAP3/UF est de 2,03.  
 
La comparaison des deux procédés en terme de J/J0 = f(FC) donne des résultats très proches pour 
les deux procédés.  
Tableau III-2 Synthèse : Flux de perméat normalisé pour les différents prétraitements avec 
différents critères de comparaison  
Procédés hybrides V = 400 L.m-2 FRV = 2,5 FC = 1,03 
UF 0,35 0,35 0,30 
FeCl3/UF 0,80 0,75 0,75 
Al2(SO4)3/UF 0,70 0,65 0,90 
CAP1/UF 0,35 0,25 0,65 
CAP2/UF 0,50 0,45 0,65 
CAP3/UF 0,70 0,70 0,80 
Bentonite/UF 0,35 0,25 0,65 
III.3.3 Mécanismes de colmatage 
III.3.3.1 Détermination de la résistance de filtration 
La perméabilité à l’eau ultrapure a été mesurée avant et après chaque filtration avec une pression 
constante de 2 bar afin d’évaluer la réversibilité du colmatage produit pendant la filtration à court 
terme, à savoir environ 3 heures. La mesure de la perméabilité à l’eau pure est réalisée 
immédiatement avant l’UF. Après l’UF, la surface de la membrane a été rincée à l’eau ultrapure afin 
d’éliminer le dépôt déposé sur sa surface, puis la perméabilité à l’eau ultrapure a été mesurée. Les 
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effets de la polarisation de concentration et du dépôt qui peuvent intervenir dans la chute de flux sont 





Figure III-33 Perméabilité à l’eau ultrapure des membranes utilisées avant et après (a) 
coagulation/UF et (b) adsorption/UF à PTM = 2 bar 
Comme montré dans la figure III-33, la valeur de la perméabilité à l’eau ultrapure avant et après UF 
varie entre 222 et 242 L.h-1.m-2.bar-1. La différence de perméabilité entre avant et après l’UF se situe 
entre +0,2 % et -4,1 % pour les différents procédés de prétraitement. Cette différence peut être 
considérée insignifiante. Nous pouvons donc conclure que le colmatage apparu pendant la filtration à 
court terme (3 heures) est un colmatage réversible dû à la formation de dépôt sur la surface de la 
membrane. De plus, l’ajout de coagulant et d’adsorbant n’influe pas la réversibilité du colmatage de la 
membrane d’UF.  
 
Lors d’une filtration d’eaux réelles, la résistance du colmatage peut être écrite sous la forme de la 
somme d’une résistance réversible et irréversible.  
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                                                                   irrrevc RRR +=                                              (Equation III-5) 
 
La figure III-34 présente les différentes résistances de filtration (Rm, Rrev et Rirr) calculées à un même 
FRV de 2,5 pour les différents procédés hybrides. Lors de l’UF seule, la résistance due au 
colmatage  (Rc = 3,03.1012 m-1) est deux fois supérieure à la résistance de la membrane qui est autour 
de 1,53.1012 m-1. La coagulation permet une réduction de la résistance de colmatage, particulièrement 
quand le FeCl3 est utilisé (Rc = 0,50.1012 m-1) (Figure III-34 (a)). Selon la figure III-34 (b), les 
couplages CAP1/UF et bentonite/UF présentent une résistance de colmatage plus importante que 
celle de l’UF seule : Rc est respectivement de 4,66 .1012 m-1 et 4,24 .1012 m-1 pour le CAP1/UF et la 
bentonite/UF. Parmi les trois types de CAP, la résistance de colmatage décroit dans l’ordre CAP1 > 
CAP2 > CAP3. Le CAP3/UF conduit à la plus faible résistance due au colmatage qui est égale à 
0,70.1012 m-1. Finalement, les deux procédés hybrides qui offrent la plus faible résistance de 
colmatage demeurent la coagulation par FeCl3 et l’adsorption par le CAP3 avec des résistances de 
colmatage plus de 2 fois inférieures à celle de la membrane. Le CAP3/UF présente encore une 























Figure III-34 Différentes résistances de filtration (a) coagulation/UF et (b) adsorption/UF 
En ce qui concerne la résistance irréversible calculée par la mesure de perméabilité après rinçage des 
membranes à l’eau ultrapure, nous observons que la résistance irréversible est très faible par rapport 
à la résistance de colmatage pour tous les procédés hybrides : Rirr maximum est de 0,13.1012 m-1. La 
figure III-35 schématise les mécanismes de colmatage dans l’ultrafiltration d’eau de mer. Ces résultats 
confirment les résultats précédents : le mécanisme principal de colmatage est la formation de dépôt 
sur la surface de la membrane et la polarisation de concentration. De plus, l’addition de coagulants et 




Figure III-35 Schématisation des mécanismes de colmatage 
III.3.3.2 Evaluation du modèle de colmatage particulaire 
D’après le paragraphe III.3.3.1, nous constatons que le colmatage majeur pour l’ultrafiltration d’eau de 
mer est la formation de dépôt. Le modèle de filtration sur gâteau est donc évalué afin de déterminer la 
résistance spécifique de dépôt.  
 
La loi de filtration empirique pour le colmatage par dépôt de particules en surface d’une membrane est 
décrite comme : 
                                                              11 bVaV
t +=                                                       (Equation III-6) 
Avec V volume cumulé du perméat au temps t, et a et b sont les paramètres du modèle. 
 
La résistance spécifique de dépôt (αc) est donc calculée par 
 






μα =                                         (Equation III-7) 
Où  
µ       Viscosité du perméat (Pa.s) 
PTM  Pression transmembranaire (bar) 
A      Surface de la membrane (m2) 
Cm    Quantité de matière organique déposé par unité de volume filtré (mg.L-1) 
 
Comme Cm est un paramètre inconnu, nous présenterons donc les résultats en terme de αcCm. 
   
La figure III-36 présente les résultats du modèle de filtration sur gâteau (t/V en fonction de V) pour 
différents procédés hybrides. Dans notre étude, le modèle de filtration sur gâteau (t/V vs V) s’adapte 
effectivement pour le couplage coagulation/UF et adsorption/UF quand le CAP2 et le CAP3 sont 
utilisés. En effet les courbes t/V vs V présentent bien une allure linéaire (Figure III-36 (a) et (c)) dans 
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le domaine de précision de la mesure. Le mécanisme de colmatage pendant la filtration de ces 
procédés hybrides peut donc être considéré majoritairement comme la formation du dépôt sur la 
surface de la membrane. En revanche, pour l’UF seule et pour les procédés hybrides bentonite/UF et 
CAP1/UF (figure III- (b) et (c)), les courbes de t/V en fonction de V présentent une allure linéaire 
seulement en fin de la filtration (V supérieur à 1500 mL pour l’UF seule et supérieur à 1000 mL pour la 
bentonite/UF et le CAP1/UF). Il y a donc au préalable l’intervention d’autres mécanismes de 
colmatage.  
 
Selon l’étude de Shon et al. (2008), le mécanisme de colmatage d’une membrane d’UF pour une eau 
de mer en début de la filtration (environ 20 minutes) est le blocage des pores. Pour décrire les 
premiers instants de filtration, nous allons donc nous intéresser au modèle de blocage standard des 
pores décrit comme : 
                                                                          44 btaV



































































Figure III-36 t (temps)/V (volume) en fonction de V (volume) pour (a) coagulation/UF, (b) 
brntonite/UF et (c) CAP/UF (PTM = 2 bar) 
Les résultats du modèle de blocage des pores (t/V en fonction t) sont présentés sur la figure III-37. 
L’UF seule présente une allure linéaire avec ce modèle jusqu’à un temps d’environ 100 minutes, soit 
un volume filtré de 1500 mL. Les mécanismes intervenants pendant l’ultrafiltration d’eau de mer sont 
donc le blocage des pores de la membrane en début de filtration, puis la formation du dépôt en 
surface, dans un deuxième temps à relativement long terme. Ceci est probablement dû à la petite 
fraction de matières organiques particulaires et à la présence de matières organiques de faible poids 
moléculaire, qui peuvent pénétrer et s’adsorber dans les pores de la membrane. Les procédés 
hybrides CAP1/UF et bentonite/UF présentent une allure linéaire sur le graphe t/V en fonction de t 
dans une période plus courte de filtration (t = 50 min, soit V = 1000 mL). Les mécanismes de 
colmatage lors de l’UF en présence de CAP1 et de bentonite sont donc aussi un blocage des pores, 







Figure III-37 t (temps)/V (volume) en fonction de t (temps) pour (a) UF seule et (b) bentonite/UF 
et CAP1/UF (PTM = 2 bar) 
D’après la figure III-36, les pentes de la partie linéaire de chaque droite t/V vs V, traduisant la mise en 
place d’un dépôt en surface, sont déterminées afin de calculer αcCm qui peut permettre de comparer la 
structure des différents dépôts. Les résultats sont présentés dans le tableau III-3.  
Tableau III-3 αcCm pour les différents procédés hybrides 
Procédés hybrides Pente (a) αcCm (m-2) Χ1012 
UF 16,49 103 
UF+FeCl3 0,10 0,63 
UF+Al2(SO4)3 0,19 1,20 
UF+CAP1 1,10 6,87 
UF+CAP2 0,35 2,20 
UF+CAP3 0,10 0,62 
UF+bentonite 0,83 5,21 
 
Selon le tableau III-3, l’UF seule présente une valeur de αcCm plus importante par rapport aux autres 
procédés hybrides : elle est de 103.1012 m-2. αcCm est plus faible en présence de coagulants et 
d’adsorbants. Concernant les couplages coagulation/UF, FeCl3/UF présente une valeur de αcCm 
presque deux fois plus faible qu’Al2(SO4)3/UF (0,63.1012 m-2 contre 1,24.1012 m-2). Par ailleurs, αcCm 
pour le couplage adsorption/UF décroit dans le sens CAP1 > bentonite > CAP2 > CAP3. En 
conclusion, nous retrouvons comme précédemment que le colmatage par dépôt présentant la plus 
faible résistance est celui mis en place lors des couplages CAP3/UF et FeCl3/UF.  
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III.3.3.3 Conclusion sur le mécanisme de colmatage 
Le tableau III-4 synthétise les résultats obtenus pour les différents procédés hybrides : il donne la 
proportion de la résistance de colmatage par rapport à celle de la membrane, ainsi que la fraction 
réversible de ce colmatage, pour un FRV de 2,5. La résistance due au colmatage est presque deux 
fois supérieure à la résistance de la membrane pour l’UF seule. L’addition du CAP1 et de la bentonite 
mène à une résistance de colmatage encore plus élevée par rapport à celle de la membrane. Dans le 
cas du CAP3, la résistance due au colmatage représente seulement la moitié de la résistance de la 
membrane. Le couplage coagulation/UF permet de réduire la résistance du colmatage pour les deux 
coagulants. De plus, la majorité du colmatage de la membrane d’UF est un colmatage réversible pour 
tous les procédés hybrides : la résistance réversible est supérieure à 90 % de la résistance du 
colmatage. Le mécanisme de colmatage de la membrane d’UF est le blocage des  pores et la 
formation de dépôt sur la surface de la membrane. L’addition de coagulants et d’adsorbants joue un 
rôle important sur le mécanisme de colmatage. L’UF couplée avec la coagulation ou l’adsorption 
permet de réduire le blocage des pores de la membrane par des matières organiques, 
particulièrement pour les procédés hybrides coagulation/UF, CAP2/UF et CAP3/UF.  
Tableau III-4 Synthèse des résistances obtenues pour les différents procédés hybrides  
(FRV = 2,5) 
Procédés hybrides Rc/Rm (%) Rrev/Rc (%) 
UF 197,0 97,4±5 
UF+FeCl3 31,8 95,1±5 
UF+Al2(SO4)3 47,1 97,8±5 
UF+CAP1 305,8 98,3±5 
UF+CAP2 139,7 93,9±5 
UF+CAP3 45,4 90,3±5 
UF+bentonite 288,3 98,2±5 
 
III.3.4 Caractérisation de surface de la membrane 
L’objectif de ce paragraphe est d’analyser la surface des membranes après filtration afin de mieux 
comprendre les interactions matière organique/membrane et leur effet sur chaque procédé hybride 
étudié. L’hydrophobicité de la surface de membrane a été évaluée par mesure de l’angle de contact. 
Le type de colmatants sur la surface de la membrane a ensuite analysé par la méthode MEB-EDS 
pour un même échantillon de membrane. L’échantillon de membrane d’UF est récupéré à la fin de la 
filtration à pression constante (volume de perméat filtré d’environ 3000 mL) sans rinçage à l’eau. Les 
membranes sont ensuite placées et séchées dans un dessiccateur pendant une nuit. Le dépôt 
observé peut donc avoir été formé pendant la filtration et lors du séchage de la membrane.  
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Les conditions expérimentales des filtrations à pression constante pour lesquelles la membrane a été 
analysée sont les suivantes : coagulation/UF effectuée avec une concentration de 20 mg.L-1 à pH 6,5 
et 10 mg.L-1 à pH 7 pour le FeCl3 et l’Al2(SO4)3 respectivement. Une concentration de CAP de 100 
mg.L-1 a été utilisée pour tous les tests CAP/UF et de bentonite 500 mg.L-1 pour le test bentonite/UF. 
III.3.4.1 Hydrophobicité de la membrane 
La mesure de l’angle de contact a été effectuée afin d’estimer l’hydrophobicité de la membrane. Les 
résultats sont présentés figure III-38. Les valeurs correspondent à l’angle de contact interne entre la 





Figure III-38 Mesure de l’angle de contact des membranes après filtration pour les différents 
procédés (a) coagulation/UF et (b) adsorption/UF 
L’angle de contact de la membrane neuve est de 15,9° (Figure III-38 (a)). La membrane en cellulose 
régénérée utilisée dans cette étude est donc bien une membrane hydrophile. L’angle de contact 
augmente de 15,9° à 89,0° lorsque la membrane a filtré l’eau de mer. Cela est dû à la propriété 
hydrophobe des matières organiques marines provoquant une augmentation de l’hydrophobicité de la 
surface de la membrane. L’angle de contact diminue de 89,0° à 43,1° et à 20,0° quand le sulfate 
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d’aluminium ou le chlorure ferrique ont respectivement été utilisés dans l’expérience d’UF. Lorsque le 
CAP1, CAP2 ou CAP3 est ajouté dans l’eau de mer, l’angle de contact diminue respectivement à 40 °, 
21,8 ° et 14,9 ° (Figure III-38 (b)). Ces valeurs de l’angle de contact sont proches de celle de la 
membrane propre, et ce particulièrement pour le CAP3. Cela suggère que la coagulation et 
l’adsorption permettent une réduction considérable de la modification des propriétés de surface de la 
membrane et de l’hydrophobicité de la membrane. Les composés organiques de l’eau de mer piégés 
dans les flocs ou fixés dans les adsorbants modifient moins l’hydrophobicité de la membrane, en 
réduisant la quantité de matières organiques fixées sur la surface de la membrane (Mozia et 
Tomaszewska, 2004), et ce particulièrement pour le chlorure ferrique et le CAP3. Ce résultat souligne 
d’une autre façon l’efficacité du chlorure ferrique et du CAP3 par rapport à celle du sulfate d’aluminium 
et à celle du CAP1 et CAP2.   
 
Par ailleurs, la membrane colmatée par l’eau de mer combinée avec la bentonite présente un angle 
de contact de 88,9 ° (Figure III-38 (b)). Cette valeur est voisine de celle de la membrane colmatée par 
l’eau de mer seule. Cela confirme le fait que l’ajout de bentonite ne permet pas d’adsorber la matière 
organique et donc de réduire l’hydrophobicité de la membrane colmatée. 
III.3.4.2 Analyse du MEB-EDS 
L’analyse MEB-EDS de la membrane vierge est présentée figure III-39. La surface de la membrane 
parait être assez uniforme et lisse et le matériau membranaire est surtout composé de carbone, 
d’oxygène et de chlore qui sont les composés principaux de la membrane en cellulose régénérée.  
 
 
Figure III-39 Image MEB et spectre EDS de la membrane neuve 
La figure III-40 montre l’analyse de deux zones (figure III-40 (a) et (b)) de la membrane colmatée lors 
de la filtration d’eau de mer seule. Certains cristaux sont observés sur la surface de la membrane. 
L’analyse élémentaire par rayon X indique la présence d’éléments inorganiques : principalement le 
sodium (Na) et le chlore (Cl) (figure III-40 (b)) qui sont les composants majeurs dans l’eau de mer et 
également du silicium (Si) comme mis en évidence à la position 1 dans la figure III-40 (a), attribué à la 
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formation des sels de silice. Toutefois, ces cristaux inorganiques ne constituent pas les espèces 
colmatantes majeures de la membrane car ils sont dispersés et en faible proportion sur la surface de 
la membrane. Les matières organiques sont certainement présentes sur la membrane mais il est 
difficile de les observer, tout d’abord du fait de la faible concentration de ces matières organiques 
dans l’eau de mer (COT moyen de 1,3 mg.L-1) et deuxièmement à cause de la similitude des éléments 
constitutifs des composés organiques par rapport à ceux constituant le matériau membranaire, à 
savoir C et O. De ce fait, l’analyse d’EDS à la position 2 sur la figure III-40 (a) ne permet pas de 








Figure III- 40 Images MEB et spectres EDS de la membrane d’UF colmatée lors de la filtration 
de l’eau de mer 
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Les figures III-41 et III-42 présentent la membrane colmatée après filtration de l’eau de mer en 
présence du sulfate d’aluminium pour un agrandissement de 3 500 et 5 000, respectivement. Nous 
constatons que la surface de la membrane est entièrement couverte par plusieurs éléments 
inorganiques, essentiellement Na et Cl (figure III-41 à la position 1 et figure III-42 (a)). Cependant, les 
espèces colmatantes observée sur la figure III-33 à la position 1 et figure III-42 (a) ressemblent plutôt 
à des flocs de sulfate d’aluminium. Nous retrouvons d’ailleurs les éléments Al, S et O, constitutifs du 
sulfate d’aluminium, dans les analyses EDS (Figure III-42 (b)). Il est possible que les flocs de sulfate 
d’aluminium contribuent à la précipitation de cristaux de chlorure de sodium. D’autres éléments 
inorganiques comme Ca, O et C (figure III-41 à la position 2) ont également été observés, soit une 
possible précipitation de carbonate de calcium. Cependant, ce type de cristaux est peu observé.  
Figure III-41 Image MEB et spectres EDS de la membrane après  filtration de l’eau de mer en 



















Figure III-42 Image MEB et spectres EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer en 
présence de sulfate d’aluminium (Χ 5 000) 
Les figures III-43 et III-44 montrent la surface de la membrane après filtration de l’eau de mer en 
présence de chlorure ferrique aux agrandissements de 500, 1 000 et 5 000, respectivement. Comme 
précédemment, la surface de la membrane est partiellement couverte par des dépôts essentiellement 
composés de Na et de Cl (figure III-43 et figure III-44 (b)). La forme du cristal de chlorure de sodium 
présentée dans la figure III-42 (b) est différente de celle trouvée lors de la filtration d’eau de mer 
seule. Nous retrouvons également les éléments inorganiques présents dans l’eau de mer (Mg, Al, S, 
etc.) en plus faible concentration. De plus, la présence de Fe provenant de l’ajout du chlorure ferrique 
comme coagulant est observée (figure III-43 et figure III-44 à la position 2). Cependant, C et O sont 
toujours détectés car le rayonnement X traverse la couche de dépôt et atteint le matériau 








Figure III-43 Image MEB et spectre EDS de la membrane après filtration en présence de 
























Figure III-44 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration en présence de 
chlorure ferrique (a) Χ 1 000 et (b) Χ 5 000 
L’analyse MEB-EDS des surfaces de membrane après filtration de l’eau de mer avec différents types 
de CAP est présentée sur les figures III-45, III-46 et III-47 pour les CAP1, CAP2 et CAP3 
respectivement. Dans les trois cas, la surface de la membrane n’est plus du tout visible. La surface 
entière est recouverte par les particules de CAP. Certains composants inorganiques sont toujours 
présents tels que Na, Cl, Si, Al, etc., les éléments inorganiques de l’eau de mer, mais la surface de la 
membrane est principalement recouverte par le dépôt de CAP. Ce dépôt n’est pas colmatant car 
l’expérience d’UF avec le CAP seul ne présente aucune chute de flux de perméat comme montré sur 
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la figure III-30. Nous avons donc un dépôt significatif mais très poreux, peu résistant et dans lequel les 







Figure III-45 Images MEB et spectre EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer en 






Figure III-46 Images MEB et spectre EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer en 






Figure III-47 Images MEB et spectre EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer en 
présence de CAP3 (Χ 1 000 et Χ 5 000) 
III.3 Conclusion 
Le tableau III-5 présente une synthèse des résultats obtenus lors de l’étude des différents procédés 






En conclusion, cette étude confirme : 
  
(i) Que l’UF seule ne permet d’éliminer qu’une faible part des composés organiques marins, 
avec des taux de rétention entre 5 % et 16 % qui dépendent de la variation des 
caractéristiques de l’eau de mer, selon la saison et le prélèvement effectué en Mer 
Méditerranée.  
 
(ii) Qu’un colmatage significatif se met en place rapidement lors de l’ultrafiltration d’eau de 
mer, avec une résistance qui devient supérieure en quelques heures à celle de la 
membrane. Ce colmatage est toujours réversible et les mécanismes de colmatage 
intervenants sont principalement le blocage des pores et également la formation du dépôt 
sur la surface de la membrane. 
 
(iii) Que des améliorations des performances de l’ultrafiltration en termes de rétention des 
composés et de colmatage de la membrane peuvent être obtenues par couplage avec 
l’adsorption ou la coagulation. 
 
En ce qui concerne le couplage de la coagulation et de l’UF, réalisé à des conditions opératoires 
optimales de coagulation, il permet : 
 
(i) une diminution considérable du colmatage par rapport à celle de l’ultrafiltration seule. Le 
colmatage devient significativement moins résistant en comparaison à celle de la 
membrane.  
 
(ii) une modification du mécanisme de colmatage : les coagulants réduisent le blocage des 
pores par des molécules organiques et causent seulement la formation du dépôt sur la 
membrane, ce qui est un colmatage réversible.  
 
(iii) une réduction de la modification des propriétés et de l’hydrophobicité de surface de la 
membrane du fait d’un piège des composés organiques marines par des flocs, en 
réduisant les matières organiques fixées sur la membrane. 
 
Cependant, le procédé hybride coagulation/UF présente une faible rétention des matières organiques, 
particulièrement en présence de sulfate d’aluminium. La rétention est seulement de 18 % et 27 % 
quand l’Al2(SO4)3 et le FeCl3 à 10 mg.L-1 et 20 mg.L-1 est respectivement utilisé. L’ajout de FeCl3 
améliore donc davantage les performances de la membrane d’UF que celui d’Al2(SO4)3, ce qui est 
probablement lié à la nature des matières organiques présentes dans l’eau de mer. 
 
Concernant le couplage de l’adsorption et de l’UF, les procédés hybrides basés sur l’adsorption par 
différents CAP et l’UF offrent : 
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(i) une réduction du colmatage et une modification du mécanisme de colmatage du fait de la 
prévention d’adsorption des matières organiques sur la membrane par l’adsorption sur les 
particules de CAP. Cependant, ce mécanisme dépend bien sûr des caractéristiques du 
CAP : le CAP qui possède une surface spécifique et une porosité élevée, va présenter 
une capacité d’adsorption plus importante. il faut également prendre en compte 
l’importance du rôle des groupes fonctionnels reliés au mode d’activation du CAP.  
 
(ii) une rétention des matières organiques significativement importante due à la propriété 
d’adsorption de CAP. La rétention peut atteindre un maximum de 70 % quand le CAP qui 
présente la meilleure capacité d’adsorption est utilisé à 200 mg.L-1. La proportion de cette 
rétention est davantage due à l’adsorption des matières organiques par le CAP qu’à la 
membrane d’UF elle-même.   
 
(iii) une diminution de la modification d’hydrophobicité de la surface de la membrane. Les 
particules de CAP empêchent l’adsorption des molécules organiques sur la surface de la 
membrane. Une observation de la surface des membranes par l’analyse MEB-EDS 
confirme la présence du dépôt poreux de CAP qui recouvre entièrement la surface de la 
membrane.  
 
Comme cela était prévisible du fait de sa faible surface spécifique, l’ajout de CAG, mis en suspension 
dans la cellule de filtration ne présente aucune amélioration sur la rétention des matières organiques 
par rapport à l’UF seule.  
 
De plus, le couplage de l’adsorption par une argile minérale (bentonite) dans les conditions de l’étude 
ne présente aucun intérêt sur les performances de la membrane d’UF en termes de rétention des 
matières organiques et de colmatage. 
 Chapitre IV : 
Etude de l’influence de la vitesse de 
circulation et de la PTM sur la rétention et 





L’étude des interactions membrane/matières organiques a permis de prendre en considération 
différents procédés hybrides de prétraitement basés sur l’UF. Ce chapitre est consacré à l’étude des 
différentes conditions hydrodynamiques et de pression de l’UF à l’échelle pilote pour le prétraitement 
d’eau de mer réelle avant l’osmose inverse. 
 
Sur la base des essais en cellule batch de filtration, le chapitre précédent a montré que le couplage de 
l’UF avec une coagulation par le chlorure ferrique ou le sulfate d’aluminium peut présenter un intérêt 
par rapport à l’adsorption sur CAP en terme de production de perméat. En revanche, ce couplage 
conduit à un taux de rétention des matières organiques insuffisant même dans les conditions 
optimales de coagulation, comme montré dans le paragraphe III.1.1.2. C’est pourquoi, il a été décidé 
d’orienter la suite de l’étude sur l’adsorption par le CAP qui présente un certain nombre d’avantages 
sur les performances d’UF : le taux de rétention des molécules organiques est significativement 
augmenté, la vitesse de colmatage est réduite et ainsi le flux de perméat produit est relativement 
élevé pour certains types et certaines concentrations de CAP. Il a aussi été observé que le CAP3, de 
grande surface spécifique et porosité, et ayant subi un traitement d’activation par la filière appropriée 
présente les capacités d’adsorption les plus intéressantes par rapport aux autres types de CAP.  
 
L’objectif de ce chapitre est d’étudier le couplage de l’UF et de l’adsorption par CAP en filtration 
tangentielle à l’échelle pilote dans des conditions hydrodynamiques et de pression permettant une 
exploitation à l’échelle industrielle du procédé hybride. Pour cela, nous allons dans un premier temps 
comparer les performances de l’UF en mode tangentiel et frontal. Ensuite, nous évaluerons l’influence 
des paramètres opératoires – la vitesse de circulation et la pression transmembranaire – sur les 
performances de l’UF en présence du CAP3.  
IV.1 Comparaison du mode tangentiel et du mode 
frontal 
Dans l’ensemble de ce chapitre, le CAP3 sera utilisé car, comme cela vient d’être rappelé, il présente 
une capacité d’adsorption plus grande que les autres CAP. La membrane d’UF en cellulose régénérée 
de seuil de coupure 30 kDa, et l’eau de la Mer Méditerranée sont toujours utilisées. Le pilote d’UF 
avec un module plan schématisé dans le paragraphe II.3.3 est mis en œuvre.  
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IV.1.1 Effet du mode de filtration sur le taux de rétention 
Les essais d’UF en mode tangentiel à une vitesse de circulation v = 0,15 m.s-1, soit un Re de 3300, et 
en mode frontal ont été réalisés avec et sans CAP3, à une même pression transmembranaire de 2 bar 
afin d’évaluer l’effet du mode de filtration sur le taux de rétention. Ils conduisent aux résultats 
présentés sur la figure IV-1. Le CAP3 est ajouté directement dans le réservoir contenant l’échantillon 
d’eau de mer, et le mélange est filtré immédiatement. Une augmentation importante du taux de 
rétention en fonction du FRV est observée pour tous les essais. Ceci confirme les résultats obtenus 
dans le chapitre III, ce qui peut être expliqué par l’accumulation des matières organiques à la 


























Figure IV-1 Influence du mode de filtration sur l’évolution du taux de rétention en fonction du 
volume filtré (P = 2 bar, v = 0,15 m.s-1, [CAP3] = 100 mg.L-1) 
La figure IV-2 présente les taux de rétention à un même FRV de 3, pour ces différents essais. Pour 
l’UF seule, le taux de rétention obtenu en mode tangentiel est supérieur à celui en mode frontal : ils 
sont de 36,6 % et 31,0 % en mode tangentiel et frontal respectivement. En revanche, en présence de 
CAP, la filtration frontale présente un taux de rétention légèrement supérieur à celle en mode 
tangentiel. Ceci est certainement dû à l’effet de la filtration tangentielle sur la polarisation de 






Figure IV-2 Influence du mode de filtration sur le taux de rétention pour un FRV=3                       
(P = 2 bar, v = 0,15 m.s-1, [CAP3] = 100 mg.L-1) 
IV.1.2 Influence du mode de filtration sur le colmatage de la 
membrane 
La figure IV-3 présente la variation de la perméabilité normalisée (Lp/Lp0) en fonction du volume filtré 
par unité de surface, pour différents types d’expériences : UF seule et UF couplée avec l’adsorption 
sur le CAP3, en mode tangentiel et frontal. Tout d’abord, comme en cellule batch, l’addition du CAP3 
permet de réduire la chute de perméabilité au cours de la filtration et donc le colmatage de la 
membrane, quel que soit le mode de filtration utilisé. De plus, une chute de perméabilité avec le 
volume filtré plus faible est observée lors de la filtration tangentielle comparée à la frontale : Lp/Lp0 
augmente de 0,3 à 0,7 pour l’UF seule et de 0,7 à 0,9 pour le CAP3/UF, pour un même volume filtré 
de 500 mL.m-2. Ces résultats confirment le fait que la vitesse de circulation tangentielle à la surface de 
la membrane permet une réduction du colmatage de la membrane, en présence et en absence de 
CAP.  
 
La variation de perméabilité normalisée est également étudiée en fonction du FRV et du FC (Figure 
IV-3 (b) et (c)). Nous observons une chute de perméabilité qui varie de la même façon avec le FRV en 
frontal et en tangentiel (Lp/Lp0 = 0,3 pour FRV = 3). Toutefois, en présence de CAP la variation de 
Lp/Lp0 avec FRV n’est pas identique en frontal et en tangentiel (Lp/Lp0 = 0,7 en frontal contre 0,9 en 
tangentiel pour FRV = 3). Même à faible vitesse de circulation (v = 0,15 m.s-1, soit Re = 3300), 
l’écoulement tangentiel permet de limiter le dépôt de CAP à la surface de la membrane. Selon la 
figure IV-3 (c), la concentration de la matière organique au cours de l’ultrafiltration en mode tangentiel 
est supérieure à celle en mode frontal. Dans le cas d’une ultrafiltration tangentielle couplée à 
l’adsorption sur le CAP3, nous observons une chute de perméabilité dans les premières minutes de la 
filtration, puis la perméabilité se stabilise à une valeur constante (Lp/Lp0 = 0.9) jusqu’à un FRV = 3 et 
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FC = 2 (Figure IV-3 (c)). Dans ces conditions et pour une expérience de relativement courte durée, un 





















Figure IV-3 Influence du mode de filtration sur le colmatage de la membrane présentée en 
fonction du (a) volume filtré par unité de surface, (b) FRV et (c) FC                                                
(P = 2 bar, v = 0,15 m.s-1, [CAP3] = 100 mg.L-1) 
Lors d’une expérience en mode tangentiel, en présence de CAP3, un lavage à l’eau ultrapure de la 
membrane d’UF a été effectué afin d’éliminer le dépôt formé en surface. Nous observons alors que la 
perméabilité à l’eau ultrapure après le lavage est quasi-totalement récupérée (supérieure à 90 %). Le 
colmatage de la membrane d’UF est donc réversible comme dans les expériences en mode frontal 
(Chapitre III).  
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IV.2 Etude de l’influence des paramètres opératoires 
en UF tangentielle  
Le paragraphe suivant s’intéresse plus particulièrement au couplage de l’UF et de l’adsorption par le 
CAP3 et à la mise en œuvre de ce couplage en mode tangentiel.  
 
Les paramètres opératoires étudiés sont la vitesse de circulation (v) et la pression transmembranaire 
(PTM). Les gammes fixées sont : 
 
• Vitesse de circulation : v entre 0,05 et 0,2 m.s-1 (QL = 50 – 200 L.h-1) soit Re = 1100 – 4400  
• Pression transmembranaire : PTM entre 1 et 2,5 bar 
 
La concentration du CAP3 est fixée à 50 mg.L-1. La durée de la filtration est d’environ 4 heures, 
correspondant à un FRV = 3.  
IV.2.1 Influence de la vitesse de circulation sur les performances 
d’UF 
IV.2.1.1 Influence de la vitesse de circulation sur le taux de rétention 
L’influence de la vitesse de circulation sur le taux de rétention est présentée sur la figure IV-4. Nous 
observons toujours une augmentation du taux de rétention au cours de la filtration. Les valeurs du 
























Figure IV-4 Variation du taux de rétention en fonction du FRV aux différentes vitesses de 
circulation ([CAP3] = 50 mg.L-1, PTM = 2 bar) 























Figure IV-5 Influence de la vitesse de circulation sur le taux de rétention à un FRV = 3       
([CAP3] = 50 mg.L-1, PTM = 2 bar) 
 
A un même FRV de 3, le taux de rétention en COT est situé entre 70 % et 82 %, quelle que soit la 
vitesse de circulation étudiée. L’évolution du taux de rétention avec la vitesse de circulation est faible 
en regard de la barre d’erreur sur les mesures. Toutefois, nous pouvons considérer que le taux de 
rétention décroit légèrement quand la vitesse augmente. Cette tendance serait à confirmer par 
d’autres valeurs expérimentales, à vitesse de circulation plus élevée.  
 
Ce résultat, s’il est confirmé, est différent de celui obtenu quand l’UF est utilisée sans CAP. En effet, la 
rétention est fortement tributaire de la polarisation de concentration comme décrite dans les équations 
suivantes (Brun, 1988)  : 
                                                    










perm θ                                       (Equation IV-1) 
Avec 
Cm      Concentration en COT à la membrane (mg.L-1) 
Cper     Concentration en COT dans le perméat (mg.L-1) 
C0       Concentration en COT dans l’alimentation (mg.L-1) 
θ         Facteur de polarisation 
J         Flux volumique (m.s-1) 
k’        Coefficient hydrodynamique (s.m-1) 
 
D’après l’équation IV-1, nous pouvons donc décrire la relation entre rétention et vitesse de circulation, 
qui est fonction du coefficient hydrodynamique.  
 
• En absence de CAP, une augmentation de la vitesse de circulation permet de limiter la 
polarisation de concentration, de réduire la concentration des matières organiques à la surface 
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de la membrane, et donc d’augmenter la rétention apparente. Toutefois, l’ordre de grandeur 
de cette rétention est faible.  
 
• En présence de CAP, la rétention est plus élevée du fait de la contribution de l’adsorption à 
la rétention. Nous observons alors qu’une augmentation de la vitesse de circulation conduit à 
diminuer la rétention. Ceci peut être dû au fait que l’épaisseur du dépôt de charbon à la 
surface de la membrane diminue lorsque la vitesse de circulation augmente, le temps de 
contact des matières organiques avec le CAP est donc diminué et le profil de concentration 
est modifié (Figure IV-6).  
 
Figure IV-6 Schématisation du profil de concentration en présence d’une couche de CAP  
Précisons que les rétentions calculées sont une rétention apparente. En fait, le COTp et donc la 
rétention apparente dépend du COTm qui est fonction de la couche adsorbante déposée sur la 
membrane et de la concentration réelle dans le bulk après adsorption sur le CAP en suspension (non 
déposé). 
IV.2.1.2 Influence de la vitesse de circulation sur la variation de perméabilité 
La variation de perméabilité normalisée au cours de la filtration pour les différentes vitesses de 
circulation est présentée sur la figure IV-7. Nous observons le même phénomène pour toutes les 
vitesses de circulation : tout d’abord une augmentation du flux suivie d’une légère chute et finalement 
l’atteinte d’un régime « stationnaire », sur la durée de manipulation étudiée.  
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Figure IV-7 Influence de la vitesse de circulation sur la variation de perméabilité              
([CAP3] = 50 mg.L-1, PTM = 2 bar) 
La perméabilité en fonction du FRV est située entre 0,8 et 0,9 de la perméabilité initiale en régime 
stationnaire, pour des vitesses de circulation de 0,05 m.s-1 à 0,2 m.s-1.  
 
La légère augmentation de perméabilité initiale est attribuée à des instabilités de pression dans le 
pilote. Ensuite, la perméabilité chute légèrement (Lp/Lp0 = 0,8 – 0,9) et atteint assez vite un palier. La 
chute de perméabilité est causée par l’accumulation du dépôt de CAP sur la surface de la membrane. 
La chute de perméabilité est relativement faible, ce qui indique que le dépôt de CAP à la surface de la 
membrane est peu résistant.  
IV.2.1.3 Influence de la vitesse de circulation sur la résistance du colmatage 
La résistance due au colmatage (Rc) de la membrane d’UF est évaluée à un FRV = 3, à différentes 
vitesses de circulation (Figure IV-8). La résistance de colmatage diminue quand la vitesse de 
circulation augmente : la résistance de colmatage varie de 1,89 1011 à 4,77 1011 m-1. Ces résultats 
confirment le rôle du cisaillement induit par la vitesse de circulation tangentielle à la membrane, qui 
entraine les particules et les molécules au sein de l’écoulement et limite ainsi l’accumulation de dépôt 
sur la surface de la membrane. Plus la vitesse de circulation augmente, plus les espèces sont 
entrainées et plus la résistance de colmatage diminue. Pour v = 0,1 – 0,2 m.s-1, la résistance de 
colmatage (Rc) ne représente que 10 – 25 % de la résistance de la membrane (Rm environ de           
1,9 1012 m-1). Ceci peut être expliqué par le fait que quand la vitesse de circulation augmente, la 
couche de CAP déposée sur la surface de la membrane est soit plus fine, soit plus poreuse, 
conduisant à une réduction de la résistance de filtration.  
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Figure IV-8 Influence de la vitesse de circulation sur la résistance du colmatage à un FRV = 3 
([CAP3] = 50 mg.L-1, PTM = 2 bar) 
IV.2.2 Influence de la pression transmembranaire sur les 
performances d’UF 
Nous rappelons ici les conditions opératoires de la manipulation à savoir qu’une nouvelle membrane 
d’UF est utilisée pour chaque pression transmembranaire, puis que la filtration d’eau de mer avec le 
CAP3 est effectuée pendant environ 4 heures.  
IV.2.2.1 Influence de la pression transmembranaire sur le taux de rétention 
La figure IV-9 représente la variation du taux de rétention en fonction du volume filtré pour différentes 
pressions transmembranaires entre 1 et 2 bar. Cette série d’essais a été conduite avec une 
concentration de CAP3 de 50 mg.L-1 et une vitesse de circulation fixée à 0,05 m.s-1. Comme déjà 
observé précédemment, du fait de l’augmentation de concentration dans le rétentat, le taux de 
rétention augmente d’environ 60 % à 80 % au cours de la filtration pour toutes les PTM. 
























Figure IV-9 Variation du taux de rétention  en fonction du FRV pour différentes PTM   






















Figure IV-10 Influence de la pression transmembranaire sur le taux de rétention pour FRV = 2,3 
([CAP3] = 50 mg.L-1, v = 0,05 m.s-1) 
Si l’on se place à un même FRV de 2,3 (Figure IV-10), nous observons que le taux de rétention est 
quasiment constant à environ 73 % pour la gamme de pression transmembranaire étudiée. Nous 





IV.2.2.2 Influence de la pression transmembranaire sur la variation de 
perméabilité 
Pour les différentes pressions transmembranaires étudiées, la variation de perméabilité en fonction du 
FRV est présentée sur la figure IV-11. Pour les PTM de 2 et 2,5 bar, la perméabilité chute très 
rapidement en début de la filtration : en moins d’1 minute, la perméabilité a perdu 20 % et 40 % pour 2 
bar et 2,5 bars respectivement. De plus, pour certaines manipulations, nous observons toujours une 
augmentation de la perméabilité normalisée au début de la filtration : celle-ci est toujours due aux 
instabilités de la pression dans le pilote. Ensuite, pour toutes les manipulations, une chute de 
perméabilité est observée. Elle se stabilise ensuite, lorsque que le régime stationnaire est atteint. La 
perméabilité à différentes pressions transmembranaires pour un même FRV de 2,3 se situe entre 60 
% et 90 % de la perméabilité initiale pour la pression plus élevée (2,5 bar) et celle plus petite (1 bar), 
respectivement. 
 
Figure IV-11 Influence de la pression transmembranaire sur la variation de la perméabilité 
([CAP3] = 50 mg.L-1, v = 0,05 m.s-1) 
IV.2.2.3 Influence de la pression transmembranaire sur la résistance du 
colmatage 
La figure IV-12 présente la résistance due au colmatage pour différentes pressions 
transmembranaires et un FRV = 2,3. Comme précédemment, les expériences ont été réalisées avec 
50 mg.L-1 de CAP et 0,05 m.s-1 de vitesse de circulation. La résistance du colmatage semble 
augmenter avec la pression transmembranaire : elle est de 2,60 1011 m-1 pour une pression de 1 bar et 
augmente jusqu’à 15,6 1011 m-1 pour la pression de 2,5 bar, ce qui représente respectivement 14 % et 
81 % de la résistance de la membrane. Cela peut être expliqué par le fait que la pression 
transmembranaire agit dans le sens perpendiculaire à la surface de la membrane, par conséquent 
l’augmentation de pression transmembranaire mène à un flux plus important de matières vers la 
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membrane, donc à une accumulation plus importante de dépôt, ce qui se traduit par l’augmentation de 
la résistance du colmatage. Cette tendance n’est pas confirmée pour la pression transmembranaire de 
2 bar mais ceci s’explique probablement par l’incertitude de mesure.  
 
 
Figure IV-12 Influence de la pression transmembranaire sur la résistance du colmatage pour 
FRV = 2,3 ([CAP3] = 50 mg.L-1, v = 0,05 m.s-1) 
 
Le modèle de filtration sur gâteau (t/V en fonction de V)  est évalué pour différentes valeurs de PTM 
(Figure IV-13). Une chute des courbes de t/V en fonction de V est observée en début de la filtration, 
puis nous observons une allure bien linéaire à partir de V = 2 L Ceci indique que le mécanisme de 
colmatage est majoritairement la formation du dépôt sur la surface de la membrane. Cette formation 
de dépôt apparaît après un certain volume filtré. Au début de la filtration, le mécanisme qui intervient 


















Figure IV-13 t (temps)/V (volume) en fonction de V (volume) pour différentes PTM 
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 IV.3 Conclusion 
Selon les résultats obtenus dans ce chapitre, nous avons constaté que l’UF en mode tangentiel 
permet de réduire le colmatage au cours de la filtration par rapport au mode frontal, menant à une 
augmentation du flux de perméat produit. De plus, l’UF tangentielle combinée avec une adsorption par 
le CAP présente une très faible chute de perméabilité, pour les expériences de relativement courte 
durée menées dans cette étude.  
 
D’autre part, deux paramètres opératoires : la vitesse de circulation et la pression transmembranaire 
et leur effet sur les performances de la filtration en mode tangentiel ont été étudiés. Nous avons 
constaté que pour un même FRV de 3, le taux de rétention diminue légèrement lorsque la vitesse de 
circulation augmente. Ceci peut s’expliquer par l’effet de la polarisation de concentration qui dépend 
de la vitesse de circulation, conduisant à une diminution du taux de rétention en présence de CAP lors 
d’une augmentation de la vitesse de circulation. En revanche, aucun effet de la pression 
transmembranaire n’a été observé sur le taux de rétention. 
 
Par ailleurs, l’augmentation de la vitesse de circulation dans la gamme étudiée (0,05 – 0,2 m.s-1) 
conduit à une réduction de la résistance due au colmatage. Ceci s’explique par une couche de CAP 
déposée sur la surface plus fine et plus poreuse quand la vitesse de circulation augmente. D’autre 
part, l’augmentation de la pression transmembranaire (1,0 – 2,5 bar) conduit à une augmentation de la 
résistance du colmatage, du fait de l’entraînement des particules/molécules vers la surface de la 
membrane. 
 
 Chapitre V : 
Influence des prétraitements sur les 
performances d’osmose inverse à l’échelle 
du laboratoire 
  
Chapitre  V 
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Introduction 
Les chapitres III et IV ont été consacrés à l’étude de différents prétraitements avant osmose inverse. 
Ces procédés hybrides sont basés sur un procédé membranaire à basse pression – l’ultrafiltration – 
couplé soit avec la coagulation, soit avec l’adsorption. Les prétraitements permettent de retenir 
partiellement les matières organiques présentes dans l’eau de mer, qui sont connues comme faisant 
partie des colmatants majeurs des membranes d’osmose inverse.  
 
Le but de ce chapitre est donc d’évaluer l’influence des différents prétraitements sur le colmatage 
d’une membrane d’osmose inverse, à l’échelle du laboratoire. Pour cela, les perméats des différents 
procédés hybrides testés dans le chapitre III ont été récupérés afin de caractériser leur pouvoir 
colmatant pour une membrane d’osmose inverse. La membrane d’osmose inverse, modèle SW30-
4040 (Filmtec, Dow, USA) a été utilisée avec le dispositif de laboratoire présenté dans le paragraphe 
II.4.4.  
 
Deux méthodes complémentaires ont été utilisées. D’une part nous avons déterminé l’indice de 
colmatage classiquement utilisé en dessalement d’eau de mer – le SDI3 – des différents échantillons 
prétraités. D’autre part des tests réalisés avec la membrane d’osmose inverse ont permis de 
déterminer le taux de rétention des matières organiques et des sels et la variation du flux de perméat 
de la membrane d’osmose inverse. La surface des membranes d’osmose inverse a été également 
observée après filtration par microscopie MEB couplée à l’analyse EDS après filtration.  
V.1 Détermination du pouvoir de colmatage 
Le pouvoir de colmatage des différentes eaux prétraitées étudiés a été déterminé en termes de Silt 
Density Index (SDI3). Bien que contesté, ce paramètre est classiquement utilisé par les traiteurs d’eau 
pour évaluer la qualité de l’eau en relation avec le procédé d’osmose inverse (Mosset et al., 2008). 
C’est une méthode rapide et qui conduit à des ordres de grandeur qui permettent de comparer 
rapidement les eaux entre elles. Par conséquent, nous avons mesuré le SDI3 du perméat des 
différents procédés hybrides testés lors des expériences d’ultrafiltration à pression constante (chapitre 
III). Les résultats sont présentés sur la figure V-1. L’eau de mer réelle de la Mer Méditerranée utilisée 
dans cette étude présente une valeur moyenne de SDI3 mesurée sur les différents échantillons égale 
à 26. Cet ordre de grandeur est proche de celui obtenu par Rapenne (2007) qui a rapporté un SDI3 
pour l’eau de mer Méditerranée entre 17 et 23. Le perméat obtenu par l’UF seule de l’eau de mer 
présente un SDI3 nettement plus bas qui est de 9. Ce SDI est largement supérieur à 4, ce qui confirme 
que le prétraitement d’osmose inverse par UF seule n’est pas suffisant. Toutefois, il faut rappeler que 
la valeur seuil de 4 est une valeur de SDI15, alors que les SDI mesurés et présentés dans notre étude 
sont les SDI3. 
Chapitre  V 
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Ce SDI3 peut dans tous les cas être utilisé pour comparer les prétraitements entre eux. Les perméats 
de l’UF combinée avec l’adsorption par CAP et la coagulation par FeCl3 ou Al2(SO4)3 présentent des 
SDI3 entre 3 et 7 ce qui est légèrement inférieur à celui de l’UF seule. Cela indique que l’addition du 
CAP et du coagulant aboutit à une réduction supplémentaire du pouvoir de colmatage comparé à l’UF 
seule. Parmi les différents procédés hybrides, le CAP3/UF semble permettre une meilleure réduction 
du SDI3 (SDI3 = 3) et permet de passer en dessous de la valeur seuil SDI = 4 par rapport aux autres 
procédés hybrides. Cependant, il faut rappeler ici que le SDI permet de caractériser seulement la 
fraction particulaire du colmatage, que la mesure met en œuvre une pression opératoire très inférieure 
à la pression utilisée pour l’opération d’osmose inverse, et est réalisée en mode frontal. La 
performance du SDI pour prévoir le pouvoir de colmatage produit lors de la filtration de l’eau de mer 
reste donc discutable.  
 
Figure V-1 Valeurs du SDI3 de l’eau prétraitée par différents procédés de prétraitement 
En conséquence, nous allons également réaliser des expériences d’osmose inverse à l’échelle du 
laboratoire. L’influence des différents prétraitements sur les performances de la membrane d’osmose 
inverse sera évaluée dans les paragraphes suivants.  
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V.2 Evaluation des performances des membranes 
d’osmose inverse 
V.2.1 Problématique 
Le but du travail présenté dans ce paragraphe est d’estimer l’effet des différents prétraitements 
étudiés dans le chapitre III sur les performances de la membrane d’osmose inverse à l’échelle du 
laboratoire. Dans des installations réelles de dessalement d’eau de mer par osmose inverse, une 
pression transmembranaire (ΔP) très élevée (au moins de 50 bars) est nécessaire afin de surmonter 
la pression osmotique (Δπ), et donc produire un flux de perméat suffisamment important, selon 
l’expression suivante : 
                                                              
tR
PJ μ
ΔΠ−Δ=                                                      (Equation V-1) 
Avec  
J     Flux d’eau à travers la membrane (kg.m-2.s-1) 
ΔP  Différence de pression de part et d’autre de la membrane (Pa) 
ΔΠ  Différence de pression osmotique de part et d’autre de la membrane (Pa) 
μ     Viscosité dynamique de l’eau (Pa.s) 
Rt    Résistance de la membrane additionnée de celle due au colmatage (m-1).  
 
La pression osmotique est générée par l’existence d’une quantité importante de sels dans l’eau de 
mer. En effet, la pression osmotique est proportionnelle à la concentration des sels dans la solution 
selon l’équation ci dessous: 
 
                                                              TRCi ...=Π                                                        (Equation V-2) 
Avec : 
Π    Pression osmotique (bar) 
i      Nombre d’ions dissociés dans le cas d’un électrolyte 
C    Concentration molaire (mol/L) 
R    Constante des gaz parfaits (0,082 L.bar.mol-1K-1) 
T     Température absolue (K) 
 
Ainsi, la pression osmotique d’une eau salée à 35 g.L-1 de NaCl est d’environ 29 bars à T = 25 °C.  
 
Pour cette étude, le dispositif d’osmose inverse dont nous disposons à l’échelle du laboratoire est 
celui présenté dans le paragraphe II.4.4.1. La cellule de filtration utilisée ne permet que de travailler à 
la pression maximum de 40 bars. Tous les perméats à tester seront donc dilués d’un facteur 2 afin de 
diminuer la concentration des sels, et donc la pression osmotique. Dans cette étude, la pression 
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transmembranaire est en pratique fixée à 36 bars pour des raisons de sécurité et est maintenue 
constante tout au long de la filtration. La méthode de filtration utilisée est présentée dans le 
paragraphe II.4.4.3.  
V.2.1.1 Détermination de la pression osmotique  
Lors de la filtration d’eau de mer par une membrane d’osmose inverse, la concentration de sels dans 
la cellule de filtration augmente logiquement au cours de la filtration. Selon l’équation V-2, la pression 
osmotique est proportionnelle à la concentration de sels présents à la surface de la membrane, qui 
dépend de celle des sels présents dans la solution et de l’hydrodynamique. La pression osmotique 
augmente donc au cours de la filtration avec la rétention de sels. Nous avons déterminé la variation de 
la pression osmotique au cours de la filtration. L’expérience a été effectuée en filtrant sur la membrane 
d’osmose inverse une solution synthétique de NaCl à la concentration de l’eau de mer réelle diluée 2 
fois (20 g.L-1). La pression transmembranaire a été fixée à 36 bars et est maintenue constante tout au 
long de la filtration. Le flux de perméat a été mesuré en fonction du FRV. En considérant l’équation V-
1, avec une résistance due au colmatage (Rc) nulle, la variation de la pression osmotique est donnée 
par : 
                               
                                                                  mRJP ..μ−Δ=ΔΠ                                         (Equation V-3) 
 
Avec Rm, la résistance de la membrane.  
 
La figure V-2 montre que la pression osmotique initiale de l’eau de mer synthétique diluée 2 fois est 
d’environ 17 bars. Ensuite, la pression osmotique augmente avec le FRV. Nous pouvons considérer 

























Figure V-2 Variation de la pression osmotique en fonction du FRV ([NaCl] = 20 g.L-1) 
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La pression motrice (PM) est, définie comme la différence entre la pression transmembranaire et la 
pression osmotique : 
 
                                                                   ΔΠ−Δ= PPM                                               (Equation V-4) 
 
PM varie donc selon la variation de la pression osmotique au cours de la filtration 
 
La perméabilité de la membrane d’osmose inverse (Lp) est définie comme le flux de perméat produit 
par unité de pression motrice : 
                                                                       
M
p P
JL =                                                     (Equation V-5) 
 
La perméabilité de la membrane d’osmose normalisée, ramenée à 20 °C, est donc calculée par  







L =°                                               (Equation V-6) 
Avec Lp0 est la perméabilité au début de la filtration, à la pression motrice, et donc la pression 
osmotique initiale. 
V.2.2 Résultats et discussion 
V.2.2.1 Taux de rétention 
V.2.2.1.1 Sels 
La rétention des sels par la membrane d’osmose inverse est déterminée pour tous les perméats 
d’ultrafiltration issus des différents prétraitements. Concernant le couplage de la coagulation/UF, seule 
l’étude de l’effet du couplage Al2(SO4)3/UF a été réalisée (pas de couplage FeCl3/UF) par manque de 
temps. 
 
La concentration en sels de l’eau de mer brute est d’environ 39 g.L-1. Les différents perméats issus 
des prétraitements présentent une concentration en sels identique à celle de l’eau de mer brute. Cela 
indique que les sels ne peuvent pas être retenus par les procédés hybrides de prétraitement. La 
concentration en sels dans les perméats issus de l’osmose inverse est présentée sur la figure V-3.  
 






















Figure V-3 Variation de la concentration en sels dans les perméats d’osmose inverse en 
fonction du FRV lors de la filtration de perméats issus de différents prétraitements 
 
Nous observons une augmentation de la concentration de sels en fonction du FRV. La concentration 
de sels est d’environ 0,5 à 1,5 g.L-1 au début de la filtration, et augmente jusqu’à environ 2 – 4 g.L-1. 
Le taux de rétention en sels est présenté sur la figure V-4.  
 
Figure V-4 Taux de rétention en sels par la membrane d’osmose inverse pour les perméats 
issus des différents procédés de prétraitement 
La même tendance est observée pour les différents échantillons. Le taux de rétention par la 
membrane d’osmose inverse des sels est assez stable au début de la filtration, jusqu’à un FRV = 2 : la 
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rétention des sels est supérieure à 90 %. Ensuite, le taux de rétention diminue jusqu’à la fin de 
l’expérience correspondant à un FRV = 2,2. La rétention en sels est alors d’environ 85 %. Cela peut 
être expliqué par la loi de Fick et de Henry pour une membrane d’osmose inverse. 
En effet, on peut écrire : 
                                                 ( ) ctPP KKPe
SKQ ΔΠ−Δ=                                           (Equation V-7) 
Où 
QP    Débit d’eau traversant la membrane (L.h-1) 
KP    Coefficient de perméabilité à l’eau de la membrane 
S      Surface de la membrane (m2) 
e      Epaisseur de la membrane (m) 
ΔP   Différence de pression motrice (bar) 
Δπ   Différence de pression osmotique (bar)  
Kt     Coefficient lié à la viscosité de l’eau, donc à sa température 
Kc    Coefficient de compaction  
 
Cette loi précise les paramètres influençant la rétention des sels par une membrane d’osmose :                                     
                                                   ctss KCKe
SKQ Δ=                                                       (Equation V-8) 
Avec  
Qs   Flux de sels à travers la membrane (mg.h-1) 
Ks    Coefficient de passage de sels 
ΔC   Différence de concentration en sels de part et d’autre part de la membrane (mg.L-1)  
 
A l’aide des équations V-7 et V-8, la concentration de sels dans l’eau produite (CP) est donnée par : 
 












P                                                  (Equation V-9) 
 
Selon l’équation V-9, la concentration de sels dans le perméat (CP) est proportionnelle à la différence 
de concentration de sels de part et d’autre de la membrane (ΔC). Par conséquent, une augmentation 
de ΔC au cours de la filtration conduit à une augmentation de CP, aboutissant donc à une diminution 
de la rétention en sels. 
 
Toutefois, nous n’observons aucune différence entre les perméats issus des différents procédés de 
prétraitement, la même tendance du taux de rétention en sels est toujours observée. 
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V.2.2.1.2 Matières organiques marines 
Le taux de rétention des matières organiques par la membrane d’osmose inverse pour les perméats 
issus des différents prétraitements est présenté sur la figure V-5. Contrairement à la concentration 
initiale en sels qui était identique pour les différents perméats de prétraitement, leur teneur initiale en 
COT diffère selon l’efficacité du prétraitement étudié. Le tableau V-1 présente les valeurs de COT des 
différents perméats introduits dans le procédé d’osmose inverse.  
Tableau V-1 Concentration en matières organiques dans les perméats des différents 
prétraitements, après dilution d’un facteur 2 
Echantillons COT (mg.L-1) 
Eau de mer brute 0,969 
Perméat UF 0,992 
Perméat UF+Al2(SO4)3 0,966 
Perméat UF+CAP1 0,798 
Perméat UF+CAP2 0,541 
Perméat UF+CAP3 0,389 
 
 
Les résultats des expériences d’osmose inverse sont présentés en termes de COT dans le perméat 
d’osmose inverse en fonction du FRV. Nous constatons que le COT résiduel parait être constant en 
fonction du FRV : il est d’environ 0,3 mg.L-1 pour tous les échantillons testés. En effet, les variations 
de valeurs du COT résiduel observées sont de l’ordre de grandeur de l’incertitude de mesure du COT. 
Il faut noter que la concentration des matières organiques dans le perméat de l’osmose inverse est 






Figure V-5 COT résiduel après osmose inverse pour les perméats issus des différents 
prétraitements 
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V.2.2.2 Colmatage des membranes d’osmose inverse 
La figure V-6 présente la variation de perméabilité normalisée (Lp/Lp0), définie par l’équation V-6, en 
fonction du FRV. Le flux de perméat ramené à 20 °C est de l’ordre de grandeur de 30 L.h-1.m-2 et 5 
L.h-1.m-2 pour FRV = 1 et FRV = 2,2 respectivement. Pour tous les échantillons, il n’y a aucune chute 
de perméabilité observée en début de filtration jusqu’à un FRV = 1,3. Ensuite, la perméabilité diminue 
jusqu’à la fin de la filtration, et atteint entre 60 % et 70 % de la perméabilité initiale pour un FRV de 
2,2. Nous n’observons pas d’influence significative du rôle des différents prétraitements sur le 
colmatage de la membrane d’osmose inverse. Ceci est probablement lié à la présence de matières 
organiques à de très faibles concentrations dans les échantillons filtrés à cause de la dilution, 
particulièrement dans les perméats issus des couplages de l’adsorption par CAP et de l’UF. De plus, il 
faut noter que la durée de filtration est faible (environ 4 heures, soit un volume filtré de 80 L.m-2) La 
quantité totale de matières organiques « déposable » à la surface de la  membrane d’osmose inverse 
est relativement faible (13 mg.m-2). De plus, il a été rapporté que le colmatage de membranes 





Figure V-6 Variation de perméabilité normalisée de la membrane d’osmose inverse pour les 
perméats issus des différents procédés de prétraitement  
V.2.2.3 Caractérisation de la surface des membranes d’osmose inverse 
V.2.2.3.1 Analyses MEB-EDS 
La surface des membranes d’osmose inverse a été observée par analyse MEB-EDS pour les 
différentes expériences décrites précédemment. La figure V-7 présente la surface de la membrane 
d’osmose inverse vierge à un agrandissement de 5000. On constate que le C, O et S sont les 
éléments de base de cette membrane. Le Na qui est détecté est peut-être dû à la contamination 
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pendant le stockage de la membrane. La membrane d’osmose inverse utilisée dans cette étude est 
principalement constituée de polyamide composé des éléments C, O et N. Cependant, comme le 
spectre des trois éléments est très proche, le pic du N qui doit apparaitre entre le pic du C et O n’est 




Figure V-7 Image MEB et spectre EDS de la membrane d’osmose inverse neuve  
La figure V-8 et V-9 montre la surface de la membrane d’osmose inverse après filtration d’eau de mer 
brute sans aucun prétraitement. La membrane est partiellement couverte par des espèces 
colmatantes de l’eau de mer (Figure V-8 (a)). Les espèces sont à la fois des composés organiques 
(Figure V-8 (b)), constitués majoritairement de C et O mais qu’il est difficile de distinguer du matériau 
membranaire, composé de ces mêmes éléments.  De plus, la figure V-9 montre la présence de 
cristaux de sels, i.e. chlorure du sodium, carbonate du calcium, etc. formés sur la surface de la 
membrane.  
Dans la figure V-9 à la position 2, du Fe a été détecté, ceci est peut-être dû à l’oxydation du réservoir 
qui a été utilisé pour stocker l’eau de mer.  
 







Figure V-8 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer sans 
aucun prétraitement (Χ 1 000 pour (a) et (b)) 




Figure V-9 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration de l’eau de mer sans 
aucun prétraitement (Χ 5 000) 
 
La figure V-10 montre la membrane d’osmose inverse après filtration du perméat du prétraitement par 
UF seule. D’après la figure V-10 (a), la membrane est totalement recouverte par des espèces 
colmatantes. Les sels comme Na, Mg et Al sont toujours détectés. De plus, le C et O qui sont les 
éléments de base du matériau membranaire et des matières organiques marines sont également 
observés.  
 





Figure V-10 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration du perméat de l’UF 
seule (Χ 1 000 et Χ 5 000 pour (a) et (b) respectivement) 
De même, pour la membrane colmatée par le perméat issu du prétraitement par UF couplée avec 
Al2(SO4)3, la membrane est entièrement recouverte par les sels et les colmatants. Des cristaux des 
différents sels, particulièrement de NaCl, sont observés. Le C et O sont toujours détectés également 
(Figure V-11). Il faut noter que l’Al issu du coagulant Al2(SO4)3 est légèrement observé sur la surface 
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de la membrane d’osmose inverse. Ceci est probablement de l’Al résiduel, non piégé dans les flocs et 






Figure V-11 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration du perméat de l’UF 
combinée avec le sulfate d’aluminium (Χ 1 000 et Χ 5 000 pour (a) et (b) respectivement) 
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Les figures V-12 et V-13 présentent la membrane après filtration de perméat obtenu par couplage UF 
avec le CAP. Les perméats des trois procédés hybrides CAP/UF présentent quasiment les mêmes 
espèces colmatantes. Les trois membranes sont couvertes par des sels et des espèces colmatantes. 
De la même façon, des cristaux de sels, spécialement NaCl, ainsi que C et O sont toujours observés. 
De plus, comme le CAP a été retiré par la membrane d’UF comme présenté dans le chapitre III, le 







Figure V-12 Images MEB et spectres EDS de la membrane après filtration de perméat de l’UF 
combinée avec le CAP (Χ  200 et Χ 5 000 pour (a) et (b) respectivement) 





Figure V-13 Images MEB et spectres EDS de la membrane colmatée lors de la filtration de 
perméat de l’UF combinée avec le CAP (Χ 1 000) 
V.3 Conclusion 
Selon la détermination du pouvoir de colmatage, évalué par la mesure du SDI, l’ultrafiltration seule 
permet une réduction significative du SDI3. Toutefois, il est toujours supérieur à la valeur seuil de 4 
nécessaire avant passage sur la membrane d’osmose inverse. Un plus faible SDI, proche de cette 
valeur seuil, a été obtenu par l’UF couplée avec la coagulation et l’adsorption. Notons toutefois que le 
SDI ne représente pas un indice fiable de détermination du pouvoir de colmatage par des matières 
organiques dissoutes, comme c’est le cas dans notre étude. En conséquence, des expériences ont 
été conduites afin d’évaluer directement l’effet des procédés de prétraitement étudiés sur les 
performances de la membrane d’osmose inverse utilisée dans des installations de dessalement 
réelles. 
 
Quel que soit le procédé hybride de prétraitement utilisé, l’osmose inverse permet d’obtenir : 
 
(i) une faible concentration en matières organiques en sortie (Cper = 0,3 mg.L-1) 
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(ii) une rétention en sels supérieure à 90 %. Une diminution de cette rétention en sels est 
observée lorsque le FRV augmente (FRV supérieur à 2) donc lorsque la concentration en 
sels dans le rétentat augmente.  
 
De plus, un colmatage de la membrane d’osmose inverse est observé au cours de la filtration. Après 
filtration, la surface de la membrane d’osmose inverse est recouverte par des espèces colmatantes, 
particulièrement par des cristaux de différents sels. Il est normal que la précipitation des sels se fasse 
au cours de la filtration puisque la concentration en sels augmente au fur et à mesure que le perméat 
est produit. Cependant, il faut préciser que lors de l’osmose inverse d’eau de mer à l’échelle 
industrielle, des inhibiteurs d’entartrage sont utilisés, ce qui n’est pas le cas dans notre étude. 
 
Si l’on compare entre eux les différents procédés de prétraitement, nous n’observons aucun effet de 
ces prétraitements sur les performances de la membrane d’osmose inverse, que ce soit en termes de 
rétention, ce qui n’est pas surprenant, mais aussi en termes de colmatage. Ceci est probablement lié 
à la très faible teneur en matières organiques due à la fois au prétraitement lui-même et aussi à la 
dilution. La masse totale déposable est seulement de 13 mg.L-1. Des expériences à plus long terme, 
et en mode de filtration tangentielle devraient être menées afin d’évaluer de façon plus pertinente 
l’efficacité de ces prétraitements. 
 




Le projet Européen MEDINA a pour objet une approche intégrée des filières de dessalement par 
osmose inverse. Un des points clé de la filière est le prétraitement dont l’objectif est de limiter le 
colmatage des membranes d’osmose en améliorant la qualité de l’eau qui les alimente. L’ultrafiltration 
est depuis quelques temps considérée comme une alternative intéressante dans la mesure où elle 
permet une bonne rétention des colloïdes, particules et micro-organismes. La question restait posée 
au début de cette étude sur sa contribution à la prévention de la formation d’un biofilm, problème 
majeur pour l’osmose. La formation du biofilm est favorisée par l’apport de composés organiques 
solubles (majoritaires dans l’eau de mer), en présence de nutriments, présents dans l’eau de mer. De 
plus l’utilisation de l’ultrafiltration induit un risque inhérent à l’utilisation d’un procédé membranaire, à 
savoir que la membrane qui retient certaines espèces de l’eau de mer peut à son tour se colmater.  
 
Cette étude avait donc pour objectif d’étudier l’amélioration possible de l’ultrafiltration par hybridation 
pour un prétraitement d’eau de mer. L’enjeu essentiel était de prévenir le colmatage de la membrane 
d’osmose inverse tout en n’augmentant pas, voire en réduisant celui de la membrane de 
prétraitement. 
 
Sur la base d’une étude bibliographique, deux types de procédés hybrides ont été choisis qui couplent 
l’UF soit avec la coagulation, soit avec l’adsorption avec des particules en suspension. Dans les deux 
cas, le rôle de la membrane d’UF est de retenir, en plus des composés particulaires initialement 
présents dans l’eau de mer, les flocs (coagulation) ou les particules d’adsorbants. 
 
La démarche, expérimentale, a été menée avec une membrane d’ultrafiltration hydrophile en cellulose 
régénérée de seuil de coupure 30 kDa. Différents coagulants (FeCl3, Al2(SO4)3) et adsorbants 
(charbons actifs en poudre et en grain, bentonite) ont été utilisés dans cette étude. Le procédé a été 
mis en œuvre à l’échelle du laboratoire dans une cellule batch et dans une cellule tangentielle à 
pression constante. Toutes les expériences présentées dans cette étude ont été réalisées avec une 
eau de mer prélevée en Méditerranée. 
 
Quel que soit le procédé de prétraitement concerné (UF seule ou procédé hybride/UF), le premier 
critère de performance, c’est à dire l’effet de la qualité du perméat obtenu sur les performances d’une 
membrane d’osmose ne permet pas de discriminer les procédés, pour des expériences en laboratoire 
à l’échelle de quelques heures. En effet on observe dans tous les cas : 
  
• une rétention des sels élevée et une faible concentration des matières organiques dans le 
perméat d’osmose inverse (<0,3 mg.L-1 de COT). 
 
• un colmatage progressif et identique dû au dépôt essentiellement des sels majoritaires et 




Ceci est dû à la très faible concentration des matières organiques et aux flux faibles de filtration par 
osmose inverse qui conduisent, compte-tenu des échelles de temps, à une accumulation de matière 
faible. Les phénomènes de colmatage, en particulier par biofilm, ont une cinétique de mise en place 
lente. Ce résultat confirme que le colmatage d’une membrane d’osmose inverse pour le dessalement 
d’eau de mer ne peut s’observer qu’à long terme et donc sur site. La pratique de la mesure des SDI, 
bien que controversée, a donc été utilisée dans cette étude pour fournir un élément de caractérisation 
de chacun des prétraitements qui soit connu et utilisé des traiteurs d’eau. 
 
C’est pourquoi dans cette thèse nous avons choisi de nous intéresser principalement à la 
comparaison des procédés de prétraitement en considérant deux critères :  
1. la capacité de rétention des matières organiques du procédé de prétraitement, considérée 
comme un outil d’estimation du potentiel de biocolmatage d’une membrane d’osmose 
inverse par du liquide (perméat ici) produit par le prétraitement 
2. le colmatage de la membrane d’ultrafiltration en présence d’eau de mer 
 
Nous nous sommes particulièrement intéressés dans cette étude aux interactions entre les matières 
organiques marines et la membrane d’UF en présence de coagulants et d’adsorbants.  
 
Le procédé de prétraitement de référence est l’ultrafiltration seule, en absence de coagulant et 
d’adsorbant. Pour ce procédé, et pour la membrane utilisée dans cette étude, nous avons montré que, 
à l’échelle laboratoire : 
 
•  la membrane d’UF permet une réduction importante du Silt Density Index (SDI3) par rapport 
à celui de l’eau de mer. Cependant l’eau obtenue après UF présente encore un SDI3 trop 
élevé (9) pour qu’elle puisse être considérée par les traiteurs d’eau comme une eau 
d’alimentation possible pour l’osmose inverse.  
 
• le  taux de rétention des matières organiques est faible (compris entre 5 % et 16 %), ce qui 
est expliqué par le fait que les matières organiques sont principalement solubles. Ces matières 
organiques ainsi que les nutriments associés sont susceptibles d’être utilisés comme substrat 
pour des micro-organismes et de contribuer à la formation d’un biofilm sur la membrane 
d’osmose inverse.  
 
• un colmatage important se met en place très rapidement. Les mécanismes sont dans un 
premier temps un phénomène de blocage des pores par les colloïdes, puis la formation d’un 
dépôt sur la surface de la membrane. Ce colmatage modifie les propriétés de la surface et 
augmente l’hydrophobicité de la membrane. Ce colmatage est cependant toujours réversible 




Par rapport à ce procédé de référence, la mise en œuvre de procédés hybrides adsorption/UF a 
conduit à des résultats particulièrement intéressants quand du charbon actif en poudre (CAP3) est 
utilisé (50 – 200 mg.L-1) :   
• une diminution très significative du SDI3 qui descend jusqu’à 3, pour ce même CAP3. Cette 
valeur passe en-deçà de la valeur seuil, indicative d’une possibilité d’utilisation du liquide pour 
alimenter les membranes d’osmose inverse (SDI = 4). 
 
• une augmentation considérable du taux de rétention des matières organiques, qui atteint 
jusqu’à 70 % pour le CAP qui a les meilleures propriétés d’adsorption (CAP3) dans cette 
étude. La rétention globale (UF+CAP) des composés organiques est très majoritairement due 
à l’adsorption par le CAP. 
 
• une diminution du colmatage avec des flux qui évoluent beaucoup moins dans le temps et 
une résistance de colmatage qui devient faible par rapport à celle de la membrane (deux fois 
inférieure à celle de la membrane).  
 
• le mécanisme de blocage interne des pores dans les premiers temps de filtration n’est plus 
mis en évidence. Le colmatage est seulement dû à la formation du dépôt sur la surface de la 
membrane. Le dépôt obtenu contient le CAP dans lequel les matières organiques sont 
adsorbées. Il est poreux et moins résistant. Le CAP contribue donc d’une part à modifier la 
structure du dépôt et à le rendre plus poreux et moins résistant. Et d’autre part, il contribue à 
piéger les molécules et colloïdes qui participaient au colmatage des pores et à l’adsorption sur 
la membrane lors de l’UF seule, et qui modifiaient ses propriétés de surface. En effet on 
observe que le caractère hydrophile des propriétés de la membrane est moins modifié en 
présence de CAP.  
 
Toutefois, les caractéristiques du CAP (capacité d’adsorption, méthode d’activation, taille des 
particules) jouent un rôle important sur les performances de la membrane d’UF en termes de 
colmatage et de rétention des composés organiques. Les meilleures performances sont obtenues 
pour le CAP3, un CAP de surface spécifique (1050 m2.g-1) et de porosité des pores élevées (volume 
microporeux et mésoporeux de 0,4 et 0,15 m3.g-1, respectivement), constitué d’un matériau à base de 
bois. Il faut cependant noter l’importance du mode d’activation du CAP en lien avec la capacité 
d’adsorption des petites molécules de l’eau de mer.  
 
Dans l’esprit de tester la possibilité d’utiliser comme adsorbant des particules naturelles, et présentes 
localement à bas coût dans certains pays, nous nous sommes intéressés à l’utilisation d’argiles 
minérales (bentonite) soit sous la forme de pré-couche, soit en suspension. Pour les bentonites 
utilisées, avec une taille moyenne de particules de 4 – 5 µm, et dans la gamme des concentrations 
testées (200 – 1000 mg.L-1) ou l’épaisseur de la pré-couche déposée (40 g.m-2), l’intérêt d’utiliser les 
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bentonites est limité, pour cette application. On obtient un même ordre de grandeur du taux de 
rétention en matières organiques et un colmatage plus important que pour l’UF seule.  
 
Concernant les procédés hybrides de coagulation/UF, nos résultats montrent qu’ils permettent : 
• un SDI3 (SDI3 = 5) plus faible que celui de l’UF seule mais il est toujours supérieur à la 
valeur seuil. 
 
• une faible amélioration du taux de rétention des matières organiques (27 % pour FeCl3/UF 
et 18 % pour Al2(SO4)3/UF). 
 
• comme en eau douce, une réduction importante du colmatage qui devient environ trois fois 
inférieur à celui de l’ultrafiltration seule, même à une dose sous-optimale utilisée. Ceci est dû 
au fait qu’une partie des matières organiques a été piégée par des flocs de coagulants, 
conduisant à une faible adsorption, un blocage des pores de la membrane négligeable par les 
colloïdes et matières organiques sur la membrane, et une diminution de la modification des 
propriétés de surface de la membrane.  
 
Notons que les performances de la membrane d’UF dépendent effectivement du type de coagulant 
utilisé. Les flocs de chaque coagulant présentent des caractéristiques différentes (solubilité, 
compressibilité, sensibilité, etc.) qui influencent la capacité de coagulation des matières organiques et 
donc le colmatage de la membrane. Dans notre étude les meilleures performances ont été obtenues 
avec le FeCl3 à 20 mg/L (pH 6,5). 
 
Compte-tenu des performances intéressantes du couplage CAP3/UF, en termes de rétention des 
matières organiques et colmatage, nous avons décidé d’approfondir l’étude sur ce couplage, en le 
mettant en œuvre en cellule tangentielle et en nous intéressant à l’influence de paramètres du 
procédé, tels que la vitesse de circulation et la pression transmembranaire sur nos deux critères. 
 
Les deux paramètres du procédé testés ont varié dans une gamme 0,05 – 2,0 m.s-1 pour la vitesse de 
circulation et 1 - 2,5 bars pour la pression transmembranaire. Les résultats obtenus sur les 
performances du procédé hybride CAP/UF sont les suivants : 
 
• une augmentation de la vitesse de circulation a permis une légère réduction de la rétention 
de 82 % à 76 %. Ce résultat peut être expliqué par une diminution de l’épaisseur du dépôt de 
CAP sur la surface de la membrane lorsque la vitesse de circulation augmente. Ceci entraîne 
une réduction du temps de contact entre le CAP et les matières organiques, et donc une 
augmentation de la concentration de matières organiques à la membrane d’où une diminution 
du taux de rétention. En revanche, la variation de pression transmembranaire dans la gamme 




• une augmentation de la vitesse de circulation a permis une réduction du colmatage, 
principalement dû à la formation de dépôt sur la membrane, avec une résistance quasiment 
dix fois inférieure à celle de la membrane. En revanche, une augmentation de la pression 
transmembranaire a causé un colmatage plus important (résistance de colmatage équivalente 
à celle de la membrane), du fait de l’entraînement des particules/molécules vers la surface de 
la membrane. 
 
En conclusion, cette étude montre l’intérêt potentiel de procédés hybrides d’ultrafiltration pour le 
prétraitement avant osmose inverse, et en particulier de procédés adsorption/ultrafiltration. Elle 
apporte des connaissances originales d’une part sur les interactions matières organiques 
marines/membrane d’UF en présence de coagulants et d’adsorbants sous différentes conditions 
opératoires et sur les mécanismes de colmatage associés, et d’autre part sur l’influence des différents 
prétraitements sur la qualité de l’eau qui alimentera l’osmose inverse, et donc potentiellement sur ses 
performances.  
 
Elle a amené aussi à une réflexion sur les modes de caractérisation du caractère colmatant d’une eau 
vis à vis de l’osmose inverse. A l’issue de cette étude, le SDI3 apparaît comme plus sensible qu’un 
SDI15 pour comparer différentes eaux. Mais surtout l’analyse des taux de rétention en matières 
organiques apparaît comme un outil permettant de discriminer bien plus efficacement que le SDI les 
procédés de prétraitement, en termes de qualité de l’eau produite par le prétraitement.   
Enfin, des éléments de choix d’un procédé hybride de prétraitement ont été proposés.  
 
Cependant, plusieurs domaines restent à explorer : 
• établir un lien entre les propriétés de l’eau issue du ou des prétraitements et le colmatage à 
long terme des membranes d’osmose inverse. La plupart de cette étude a été réalisée à 
l’échelle du laboratoire et sur des durées de quelques heures. Il serait intéressant d’effectuer 
les mêmes tests sur des pilotes à grande échelle, avec un couplage avec l’osmose inverse et 
sur le long terme. Ceci permettrait non seulement d’évaluer les performances de l’UF à 
l’échelle semi-industrielle en termes de rétention, mais également d’observer la modification 
des mécanismes de colmatage d’ultrafiltration et d’osmose inverse sur le long terme 
 
• Dans son ensemble, cette étude ouvre la possibilité d’utiliser d’autres matériaux adsorbants 
afin de réduire le colmatage de la membrane tel qu’un adsorbant colloïdal polysulfone qui 
permet d’éliminer effectivement des composés organiques adsorbés sur la membrane (Koh et 
al. 2006). En particulier pour rester dans l’esprit d’une démarche intégrative, il faudra continuer 
à s’intéresser au devenir des adsorbants et donc s’intéresser à des adsorbants dont le rejet en 
milieu naturel ne soit pas problématique.  
 
• Il serait également intéressant d’aller plus loin dans l’analyse de la rétention des fractions 
organiques de faible poids moléculaire, par exemple en utilisant la FTIR-ATR (Spectroscopie 
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infrarouge à transformée de Fourier par réflexion totale atténuée) afin de fractionner les 
composés organiques responsables du colmatage de la membrane d’UF.  
• La détermination de l’influence des différents prétraitements sur les performances de la 
membrane d’osmose inverse pourrait alors être effectuée pour les mêmes conditions 
opératoires que pour des installations de dessalement réelles, c'est-à-dire, à une pression 
transmembranaire élevée et une filtration en mode tangentiel.  





Symboles Définitions Unités 
a Coefficient linéaire du modèle de filtration (pente)  
b Coefficient linéaire du modèle de filtration (ordonnée à l'origine) s.m-3 
C Concentration molaire  mol.L-1 
Cm Concentration en COT à la membrane mg.L-1 
CP Concentration de sels dans l’eau produite mg.L-1 
Cper Concentration en COT dans le perméat mg.L-1 
CR Concentration en COT de retentat mg.L-1 
C0 Concentration en COT d'alimentation mg.L-1 
D  Coefficient de diffusion  m2.s-1 
e Epaisseur de la membrane m 
i Nombre d’ions dissociés dans le cas d’un électrolyte  
J Flux de perméat à travers la membrane  L. h-1.m-2 
J0 Flux d'eau  L. h-1.m-2 
k Constante du modèle de filtration  
Kc Coefficient de compaction  
KP Coefficient de perméabilité à l’eau de la membrane  
Kt Coefficient lié à la viscosité de l’eau, donc à sa température  
L Longueur m 
l Largeur m 
Lp Perméabilité de perméat L.h-1.m-2.bar-1 
Lp0   Perméabilité d’eau de la membrane  L.h-1.m-2.bar-1 
n Caractéristique spécifique du modèle de filtration  
Pe Pression obtenue par le capteur de pression à l’entrée du module bar 
PM Pression motrice bar 
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Pp Pression du perméat bar 
Ps Pression obtenue par le capteur de pression à la sortie du module  bar 
Pem Pressions à l’entrée au niveau de la membrane bar 
Psm Pression à la sortie du module au niveau de la membrane bar 
QL Débit volumique du liquide  m3.s-1 
QP Débit d’eau traversant la membrane L.h-1 
Qs Flux de sels à travers la membrane mg.h-1 
R Constante des gaz parfaits L.mol-1.K-1 
Ra Résistance due à l’adsorption  m-1 
Rb Résistance due au blocage des pores  m-1 
Rc Résistance due au colmatage  m-1 
Rd Résistance due au dépôt en surface  m-1 
Rirr Résistance réversible m-1 
Rm Résistance due à la membrane  m-1 
Rrev Résistance irréversible m-1 
Rsel Taux de rétention en sel  
Rt 
Résistance de la membrane additionnée de celle due au 
colmatage m
-1 
S Surface de la membrane  m2 
Sp Section de passage de la veine liquide m2 
S0 Surface de la membrane du test de MFI (Référence) m2 
t Temps de filtration s 
T Température absolue  K 
TR Taux de rétention  
TRCAP Taux de rétention pour l’adsorption par CAP seul  
UL Vitesse superficielle du liquide m.s-1 
v Vitesse de circulation m.s-1 
V Volume filtré  L 
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Valim Volume d’alimentation  mL 
Vper  Volume de perméat mL 
VR Volume de retentat mL 
 
Lettres grecques 
α Angle de la mesure de pente ° 
αc  Résistance spécifique de dépôt  m kg-1 
ΔC Différence de concentration de sels de part et d’autre part de la membrane mg.L
-1 
Δm Masse de perméat filtré h 
ΔP Différence de pression de part et d’autre de la membrane  bar 
ΔPe pertes de charge entre le capteur de pression entrée et l’entrée du module bar 
ΔPs pertes de charge entre la sortie du module et le capteur de pression en sortie bar 
ΔP0 Pression Transmembranaire à 2,10 bar  bar 
Δt intervalle du temps mg 
μ  Viscosité dynamique de l’eau  Pa.s 
ρT Masse volumique de l’eau à T°C  kg.m-3 
Π Pression osmotique  bar 
ΔΠ   Différence de pression osmotique de part et d’autre de la membrane  bar 
 
Abréviations 
AH Acide humique 
AOD Azote organique dissous 
AOP Azote organique particulaire 
ASTM American Society for testing and materials 
CA Charbon actif 
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CAP Charbon actif en poudre 
CAG Charbon actif en grain 
COD Carbone organique dissous 
COP Carbone organique particulaire 
COT Carbone organique total 
CRISTAL Combination of Reactors, Including membrane Separation Treatment and Adsorption in Liquid 
DE Diamètres externes 
DI Diamètres internes 
EDS Spectroscopie d'énergie dispersive rayon X 
ETM Eléments traces métalliques 
FC Taux de concentration 
FPM Faible poids moléculaire 
FRV Facteur de réduction volumique 
HPLC-SEC High-Performance Liquid Size Exclusion Chromatrography 
HPM Haut poids moléculaire 
HRT Temps de rétention hydraulique 
MEB Microscope à balayage électronique 
MF Microfiltration 
MFI Modified Fouling Index 
MON Matière organique naturelle 
MOD Matière organique dissoute 
NDIR Non dispersive infrarouge 
NF Nanofiltration 
NPOC Carbone organique non volatil 
OI Osmose inverse 
PES Polyethersulfone 
PET Particules exopolymères transparentes 
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POD Phosphore organique dissous 
PTM Pression transmembranaire 
SDI Silt Density Index 
UF Ultrafiltration 
UV254 Signaux ultra violet pour une détection des carbones sp2 
 
 




Adham S.S., Snoeyink V.L., Clark M.M. et Bersillon J.L., Prediction and verification of the 
performance of powdered activated carbon for removal of organic compounds in the PAC/UF process, 
Journal of AWWA, 83 (1991) 10 
Al-Amoudi A. S. et Farooque A.M., Performance restoration and autopsy of NF membranes used in 
seawater pretreatment, Desalination, 178 (2005) 261-271 
Al-Bastaki N. et Banat F., Combining ultrafiltration and adsorption on bentonite in a one-step process 
for the treatment of colored waters, Resources, Conservation and Recycling, 41 (2004) 103-113 
Alldredge A., The carbon, nitrogen and mass content of marine snow as a function of aggregate size, 
Deep-Sea Research I 45 (1998) 529-541 
Amjed Z., Reverse Osmosis : Membrane Technology, Water Chemistry, and Industrial Applications, 
Chapman & Hall, International Thomson Publishing, New York.  
Arnarson T. S. et Keil R. G., Mechanisms of pore water organic matter adsorption to montmorillonite, 
Marine Chemistry 71 (2000) 309-320 
Baldock J.A, Masiello C.A., Gélinas Y. et Hedges J.I., Cycling and composition of organic matter in 
terrestrial and marine ecosystems, Marine Chemistry 92 (2004) 39– 64 
Baudin I., Chevalier M.R., Anselme C., Cornu S. et Laîné J.M., L’Apié and Vigneux case studies : 
first months of opération, Desalination 113 (1997) 273-275 
Benner R., Biddanda B., Black B. et McCarthy M., Abundance, size distribution, and stable carbon 
and nitrogenisotopic compositions of marine organic matter isolated by tangential-flow ultrafiltration, 
Marine Chemistry 57 (1997) 243-263 
Boerlage S. F.E., Kennedy M. D., Bonne P. A.C., Galjaard G. et Schippers J. C., Prediction of flux 
decline in membrane systems due to particulate fouling, Desalination 113 (1997) 231-233 
Børsheim K. Y., Myklestad S. M. et Sneli S.-A., Monthly profiles of DOC, mono- and 
polysaccharides at two locations in the Trondheimsfjord (Norway) during two years, Marine Chemistry 
63 (1999) 255–272 
Bresnan E., Hay S., Hughes S.L., Fraser S., Rasmussen J., Webster L., Slesser G., Dunn J. et 
Heath M.R., Seasonal and interannual variation in the phytoplankton community in the north east of 
Scotland, Journal of Sea Research 61 (2009) 17-25 
Brehant A., Bonnelye V. et Perez M., Comparison of MF/UF pretreatment with conventional filtration 
prior to RO membranes for surface seawater desalination, Desalination 144 (2002) 353-360 
Références bibliographiques 
 204 
Brehant A., Bonnelye V. et Perez M., Assessment of ultrafiltration as a pretreatment of reverse 
osmosis membraens for surface seawater desalination, Water Science & Technology: Water Supply, 3 
(2003) 437-445 
Brun J.-P, Procédés de separation par membranes : Transport techniques membranaires application, 
Masson, 1988 
Brown J., Colling A., Park D., Phillips J., Rothery D. et Wright J., Ocean chemistry and deep-sea 
sediments, The Open University, First edition, 1994 
Brown E., Colling A., Park D., Phillips J., Rothery D. et Wright J., Seawater: Its composition, 
properties and behaviour, The Open University, Second edition, 1997 
Campos C., Marinãs B. J., Snoeynik V. L., Baudin I. et Laîné J.M., Adsorption of trace organic 
compounds  in CRISTAL® processes, Desalination 117 (1998) 265-271  
Carroll T., King S., Gray R., Bolto B. A. et Booker N. A., The fouling of microfiltration membranes by 
NOM after coagulation treatment, Water Research, 34 (2000) 2861-2868 
Chen Y., Dong B.Z., Gao N.Y. et Fan J.C., Effect of coagulation pretreatment on fouling og an 
ultrafiltration membrane, Desalination, 204 (2007) 181-188 
Cho J., Amy G. et Pellegrino J., Membrane filtration of natural organic matter: factors and 
mechanisms affecting rejection and flux decline with charged ultrafiltration (UF), Journal of membrane 
science, 164 (2000) 89-110 
Cheryan M., Ultrafiltration and microfiltration handbook, 1998 
Cho M.-H., Lee C.-H. et Lee S., Effect of flocculation conditions on membrane permeability in 
coagulation-microfiltration, Desalination, 191 (2006) 386-396 
Choi K. Y.-J. et Dempsey B. A., In-line coagulation with low-pressure membrane filtration, Water 
Research, 38 (2004) 4271-4281 
Copin-Montégut G., Chimie de l’eau de mer, Institut Océanographique, 1996 
Choksuchart P., Héran M. et Grasmick A., Ultrafiltration enhanced by coagulation in an immersed 
membrane system, Desalination, 145 (2002) 265-272 
Clark M. M., Baudin I. et Anselme C., Membrane-powdered activated carbon reactors, In Water 
Treatment Membrane Process, eds J. Mallevialle, P.E. Odenaal et M. R. Weisner, pp 15.1-15.22, 
McGraw-Hills, USA 
Copin-Montégut G., Chimie de l’eau de mer, Institut océanographie, 1991 
Références bibliographiques 
 205
Costa A. R. et De Pinho M. N., The role of membrane morphology on ultrafiltration for natural organic 
matter removal, Desalination 145 (2002) 299-304 
Duan J., Wilson F., Graham N. et Tay J. H., Adsorption of humic acid by powdered activated carbon 
in saline water conditions, Desalination 151 (2002) 53-66 
Espinosa Bouchot M., Contribution à l’étude d’un bioréacteur à membranes immergées : impact de 
la configuration du module et des conditions d’aération sur le colmatage particulaire et modélisation 
de l’activité biologique, Thèse INSA de Toulouse, 2005 
Fabris R., Lee E.K., Chow C. W.K., Chen V. et Drikas M., Pre-treatments to reduce fouling of low 
pressure micro-filtration (MF) membranes, Journal of membrane science 289 (2007) 231-240 
Fajon C., Cauwet G., Lebaron P., Terzic S., Ahel M., Malej A., Mozetic P. et Turk V., The 
accumulation and release of polysaccharides by planktonic cells and the subsequent bacterial 
response during a controlled experiment, FEMS Microbiology Ecology, 29 (1999) 351-363 
Fan L., Harris J. L., Roddick F. A. et Booker N. A., Influence of the characteristics of natural organic 
matter on the fouling of microfiltration membranes, Water Research, 35 (2001) 4455-4463 
Fritzmann C, Löwenberg J., Wintgens T. et Melin T., State-of-art of reverse osmosis desalination, 
Desalination 216 (2007) 1-76 
Gai X-J. et Kim H-S., The role of powdered activated carbon in enhancing the performance of 
membrane systems for water treatment, Desalination, 225 (2008) 288-300 
Gaid K. et Treal Y., Le dessalement des eaux par osmose inverse : l’expérience de Véolia Water, 
Desalination 203 (2007) 1-14 
Gupta V.S. et Suhas, Application of low-cost adsorbents for dye removal – a review, Jouna lof 
environmental management, 90 (2009) 2313-2342 
Haberkamp J., Ruhl A. S., Ernst M. et Jekel M., Impact of coagulation and adsorption on DOC 
fractions of secondary effluent and resulting fouling behaviour in ultrafiltration, Water Research, 41 
(2007) 3794 – 3802 
Hagen K., Removal of particles, bacteria and parasites with ultrafiltration for drinking water treatment, 
Desalination 119 (1998) 85-91 




Hassan A.M., Al-Sofi M. A.K., Al-Amoudi A.S., Jamaluddin A. T.M., Farooque A.M., Rowaili A., 
Dalvi A.G.I., Kither N.M., Mustafa G.M. et Al-tisan I.A.R., A new approach to membrane and thermal 
seawater desalination processes using nanofiltration membranes (Part 1), Desalination, 118 (1998) 
35-51 
Hassan A.M., Farooque A.M., Jamaluddin A.T.M., A1-Amoudi A.S., A1-Sofi M. AK., A1-Rubaian 
A.F., Kither N.M., A1-Tisan I.A.R. et Rowaili A., A demonstration plant based on the new NF-SWRO 
process, Desalination 131 (2000) 157-171 
Hedges J.I., Global biogeochemical cycles: progress and problems, Marine Chemistry 39 (1992) 67-
93 
Hedges J.I., Baldock J.A., Gélinas Y., Lee C., Peterson M.L. et Wakeham S.G., The biochemical 
and elemental compositions of marine plankton: A NMR perspective, Marine Chemistry 78 (2002) 47-
63 
Hong S. et Elimelech M., Chemical and physical aspects of natural organic matter (NOM) fouling of 
nanofiltration membrane, Journal of membrane science, 132(1997) 159-181 
Jermann D., Pronk W., Kägi R., Halbeisen M.et Boller M., Influence of interactions between NOM 
and particles on UF fouling mechanisms, Water Research, 42 (2008) 3870-3878 
Judd S. J. et Hillis P., Optimisation of combined coagulation and microfiltration for water treatment, 
Water Research, 35 (2001) 2895-2904 
Kabsch-Korbutowicz M., Effect of Al coagulant type on natural organic matter removal efficiency in 
coagulation/ultrafiltration process, Desalination, 185 (2005) 327-333 
Kaczmarska I. et Fryxell G. A., Micro-phytoplankton of the equatorial Pacific: 14O°W meridianal 
transect during the 1992 El Niño, Deep-Sea Research II 42 (1995) 535-558 
Kennedy M. D., Kamanyi J., Heijman B. G.J. et Amy G., Colloidal organic matter fouling of UF 
membranes: role of NOM composition & size, Desalination, 220 (2008) 200-213 
Khirani S., Ben Aim R. et Manero M.-H., Improving the measurement of the Modified Fouling Index 
using nanofiltration membranes (NF-MFI), Desalination, 191 (2006) 1-7 
Kim C. H., Hosomi M., Murakami A. et Okada M., Effects of clay on the fouling by organic 




Kim H.-C., Hong J.-H.et Lee S., Fouling of microfiltration membranes by natural organic matter after 
coagulation treatment: A comparison of different initial mixing conditions, Journal of Membrane 
Science, 283 (2006) 266-272 
Kimura K., Hane Y., Watanabe Y., Amy G. et Ohkuma N., Irreversible membrane fouling during 
ultrafiltration of surface water, Water Research, 38 (2004) 3431-3441 
Koh L. C., Ahn W.-Y. et Clark M. M., Selective adsorption for natural organic foulants by polysulfone 
colloids : effect on ultrafiltration fouling, Journal of Membrane Science, 281 (2006) 472-479 
Konieczny K. et Klomfas G., Using activated carbon to improve natural water treatment by porous 
membranes, Desalination, 147 (2002) 109-116 
Konieczny K., Sakol D. et Bodzek M., Efficiency of the hybrid coagulation-ultrafiltration water 
treatment process with the use of immersed hollow-fiber membranes, Desalination, 198 (2006) 102-
110 
Laborie S., Décolmatage de membranes d’ultrafiltration par un écoulement intermittent gaz-liquide – 
Application à la production d’eau potable, thèse INSA de Toulouse, 1998 
Laîné J.-M., Clark M. et Mallevialle J., Ultrafiltration of lake water : effect of pretreatment on organic 
partitioning, THMFP, and flux, journal of AWWA 82 (1990) 82-87 
Leparc J., Rapenne S., Courties C., Lebaron P.,Croué J.P., Jacquemet V. et Turner G., Water 
quality and performance evaluation at seawater reverse osmosis plants through the use of advanced 
analytical tools, Desalination 203 (2007) 243–255 
Li Q., Snoeyink V.L., Marinãs B.J. et Campos C., Pore blockage effect of NOM on atrazine 
adsorption kinetics of PAC: the roles of PAC pore size distribution and NOM molecular weight, Water 
Research, 37 (2003) 4863-4872 
Lin S.-H., Hsiao R.-C. et Juang R.-S., Removal of soluble organics from water by hybrid process of 
clay adsoprtion and membrane filtration, Journal of Hazardous Materials B135 (2006) 134-140 
Logan B. E., Passow U., Alldredge A. L., Grossart H.-P. et Simon M., Rapid formation and 
sedimentation of large aggregates is predictable from coagulation rate (half-lives) of transparent 
exopolymer particles (TEP), Deep-Sea Research II, 42(1) (1995) 203-214 
Lorenc-Grabowska E. et Gryglewicz G., Adsorption characteristics of Congo Red on coal-based 
mesoporousactivated carbon, Dyes Pigments 74 (2007) 34-40 
Luo M. et Wang Z., Complex fouling and cleaning-in-place of a reverse osmosis desalination system, 
Desalination 141 (2001) 15-22 
Références bibliographiques 
 208 
Ma W., Zhao Y. et Wang L., The pretreatment with enhanced coagulation and a UF membrane for 
seawater desalination with reverse osmosis, Desalination, 203 (2007) 256-259 
Maurel A., Dessalement de l’eau  de mer et des eaux saumâtres et autres procédés non 
conventionnels d’approvisionnement en eau douce, 2e édition, 2006 
Maurel A., Technique séparatives à membranes : Considérations théoriques, Technique de 
l’Ingénieur, traité Génie des procédés, J2 790  
McCarthy M., Hedges J., Benner R., Major biochemical composition of dissolved high molecular 
weight organic matter in seawater, Marine Chemistry 55 (1996) 281-297 
Mercado J.M., Cortéz D., Garcia A. et Ramirez T., Seasonal and inter-annual changes in the 
planktonic communities of the northwest Alboran Sea (Mediterranean Sea), Progress in 
Oceanography 74 (2007) 273–293 
Mo L. et Huang X., fouling characteristics and cleaning strategies in a coagulation-microfiltration 
combination process for water purification, Desalination, 159 (2003) 1-9 
Mosset A., Bonnelye V., Petry M. et Sanz M. A., The sensitivity of SDI analysis: from RO feed water 
to raw water, Desalination 222 (2008) 17-23 
Mozia S. et Tomaszewska M., Treatment of surface water using hybrid process – adsorption on PAC 
and ultrafiltration, Desalination, 162 (2004) 23-31 
Naceur W.M., Messaoudene N. A. et Aggoun A., Microfiltration reinforced adsorption of humic 
acids onto modified Algerian clay, Desalination 158 (2003) 271-276 
Olli K. et Heiskanen A.-S., Seasonal stages of phytoplankton community structure and sinking loss 
in the Gulf of Riga, Journal of Marine Systems 23 (1999) 165–184 
Park P.-K., Lee C.-H., Choi S-J., Choo K.-H., Kim S.-H. et Yoon C.-H., Effect of the removal of 
DOMs on the performance of a coagulation-UF membrane system for drinking water production, 
Desalination, 145 (2002) 237-245 
Pearce G. K., Talo S., Chida K., Basha A., et Gulamhusein A., Pretreatment options for large scale 
SWRO plants: case studies of UF trials at Kindasa, Saudi Arabia, and conventional pretreatment in 
Spain, Desalination 167 (2004) 175-189 




Pollet S., Caractérisation du colmatage et de l’hydrodynamique dans les bioréacteurs à membranes : 
influence de la configuration du module et de l’aération, Thèse INSA de Toulouse, 2009 
Pontié M., Diawara C., Rumeau M., Aureau D. et Hemmery P., Seawater nanofiltration (NF) : fiction 
or reality ?, Desalination 158 (2003) 277-280 
Pontié M., Novel seawater pre-treatment processes by sorption on to chemically modified bentonite 
coupled with ultra-filtration operation in RO plants, MEDRC Series of R&D Reports, MEDRC Project: 
06-AS-003, April 2009 
Ransom B., Shea K. F., Burkett P. J., Bennett R. H. et Baerwald R., Comparison of pelagic and 
nepheloid layer marine snow: implications for carbon cycling, Marine Geology 150 (1998) 39-50 
Rapenne S., Dessalement d’eaux de mer par osmose inverse : Impact des procédés conventionnels 
sur les caractéristiques physicochimiques et microbiologiques de la ressource et étude du colmatage, 
Thèse Université de Poitiers, 2007 
Remize P.J., Laroche J.F., Leparc J. et Schrotter J.-C., A pilot-scale comparison of granular media 
filtration and low-pressure membrane filtration for seawater pretreatment, Desalination and Water 
Treatment, 5 (2009) 6-11 
Reungoat J., Etude d’un procédé hybride couplant adsorption sur zéolithes et oxydation par l’ozone : 
Application au traitement d’effluents aqueux industriels, Thèse INSA de Toulouse, 2007 
Ruohomäki K., Väisänen P., Metsämuuronen S., Kulovaara M. et Nyström M., Characterisation 
and removal of humic substances in ultra- and nanofiltration, Desalination 118 (1998) 273-283 
Sadhwani J. J. et Veza J. M., Cleaning tests for seawater reverse osmosis membranes, 
Desalination 139 (2001) 177-182 
Sąkol D. et Konieczny K., Application of coagulation and conventional filtration in raw water 
pretreatment before microfiltration membranes, Desalination 162 (2004) 61-73 
Schippers J. C. et Verdouw J., The modified fouling index, a method of determining the fouling 
characteristics of water, Desalination 32 (1980) 137-148 
Seo G. T., Suzuki Y. et Ohgaki S., Biological powdered activated carbon (BPAC) microfiltration for 
wastewater reclamination and reuse, Desalination, 106 (1996) 39-45 
Shon H.K., Vigneswaran S., Ngo H.H. et Ben Aim R., Is semi-flocculation effective as pretreatment 
to ultrafiltration in wastewater treatment, Water Research, 39 (2005) 147-153 
Références bibliographiques 
 210 
Shon H.K., Vigneswaran S. et Cho J., Comparison of physico-chemical pretreatment methods to 
seawater reverse osmosis: Detailed analyses of molecular weight distribution of organic matter in 
initial stage, Journal of Membrane Science, 320 (2008) 151-158 
Shon H.K.a, Vigneswaran S., Zareie M.H., Ben Aim R., Lee E., Lee J., Cho J. et Kim I.S., Physico-
chemical pretreatment to seawater reverse osmosis (SWRO): organic characterization and membrane 
autopsy, Desalination, 236 (2009) 282-290 
Shon H.K.b, Kim S.H., Vigneswaran S., Ben Aim R., Lee S. et Cho J., Physicochemical pretreatment 
of seawater fouling reduction and membrane characterization, Desalination, 238 (2009) 10-21 
Sieburth J. M., Smetacck V. et Lenz J., Pelagic ecosystem structure: heterotrophic compartments of 
the plankton and their relationship to plankton size fractions. Limnology and Oceanography 23 (1978) 
1256-1263. 
Steinberg D. K., Carlson C. A., Bates N. R., Goldthwait S. A., Madin M. P. et Micheals A. F., 
Zooplankton vertical migration and the active transport of dissolved organic and inorganic carbon in 
the Sargasso Sea, Deep-Sea Research I 47 (2000) 137-158 
Tchobanoglous G., Burton F. L. et Stensel H. D., Wastewater engineering : treatment and reuse, 
Metcalf & Eddy, Inc, 4th edition, 2003 
Teychené B., Rôle des nanoparticules organiques dans le colmatage membranaire. Application au 
traitement d’eaux usées urbaines par bioréateur à membranes, Thèse INSA de Toulouse, 2008 
Thekkadeth A., Naceur W. M., Kecili K., Sbai M., Elena A., Auret L., Suty H., Machinal C. et 
Pontié M., Macroscopic and microscopic characterizations of a cellulosic ultrafiltration (UF) membrane 
fouled by a humic acid cake deposit : First step for intensification of reverse osmosis (RO) pre-
treatments, C. R. Chimie 10 (2007) 803-812 
Tomaszewska M. et Mozia S., Removal of organic matter from water by PAC/UF system, Water 
Research, 36 (2002) 4137-4143 
Teuler A, Glucina K. et Laîné J.M., Assessment of UF pretreatment prior RO membranes for 
seawater desalination, Desalination 125 (1999) 89-96 
Van der Bruggen B. et Vandecasteele C., Distillation vs. membrane filtration: overview of process 
evolutions in seawater desalination, Desalination, 143 (2002) 207-218 
Weisner M. R. et Laine J. M., Coagulation and membrane separation, In Water Treatment 




Whitehouse M.J., Priddle J. et Symon C., Seasonal and annual change in seawater temperature, 
salinity, nutrient and chlorophyll a distributions around South Georgia, South Atlantic, Deep-Sea 
Research I, 43(4) (1996) 425-443 
Wolf P. H., Siverns S. et Monti S., UF membranes for RO desalination pretreatment, Desalination 
182 (2005) 293-300 
Xu J., Ruan G., Chu X., Ye Yao, Baowei S. et Gao C., A pilot study of UF pretreatment without any 
chemicals for SWRO desalination in China, Desalination, 207 (2007) 216-226 
Xu J., Ruan G., Gao X., Pan X., Su B. et Gao C., Pilot study of inside-out and outside-in hollow fiber 
UF modules as direct pretreatment of seawater at low temperature for reverse osmosis, Desalination 
219 (2008) 179-189 
Yiantsios S.G. et Karabelas A.J., An experimental study of humic acid and powdered activated 
carbon deposition on UF membranes and their removal by backwashing, Desalination, 140 (2001) 
195-209 
Yiantsios S. G., Sioutopoulos D. et Karabelas A. J., Colloidal fouling of RO membranes: an 
overview of key issues and efforts to develop improved prediction techniques, Desalination 183 (2005) 
257-272 
Ye Y., Le Clech E, Chen V., Fane A. G., et Jefferson B., Fouling mechanisms of alginate solutions 
as model extracellular polymeric substances, Desalination, 175 (2005) 7-20 
Ye M., Zhang H., Wei Q., Lei H., Yang F. et Zhang X., Study on suitable thickness od a PAC 
precoated-dynamique membrane coupled with a bioreactor for municipal wastewater treatment, 
Desalination 194 (2006) 108-120 
Yuan W. et Zydney A. L., Effects of solution environment on humic acid fouling during microfiltration, 
Desalination, 122 (1999) 63-76 
Yuan W., Kocic A. et Zydney A. L., Analysis of humic acid fouling during microfiltration using a pore 
blockage–cake filtration model, journal of membrane science, 198 (2002) 51-62  
Zermane F., Naceur M. W., Cheknane B. et Messaoudene N. A., Adsorption of humic acids by a 
modified Algerian montmorillonite in synthesized seawater, Desalination 179 (2005) 375-380 
Zhang J., Giorno L. et Drioli E., Study of a hybrid process combining PACs and membrane 







Annexe 1 : Spécifications physico-chimiques des CAP 
Tableau A1-1 Propriétés physico-chimiques des CAP 
Propriétés  CAP1 CAP2 CAP3 
Humidité à l’emballage (% maximum) 5 5 5 
Cendres totales (% maximum) 10 7 7 
Indice d’iode (mg.g-1 minimum) 700 800 1000 




Annexe 2 : Caractéristiques de la bentonite BENTONIL CV15T 
Tableau A2-1 Caractéristiques de la bentonite BENTONIL CV15T 
Propriétés  
Aspect  Poudre claire, beige à rosée 
Diamètre moyen des particules (µm) 0,4 
Teneur en eau (%) 14 (maximum) 
Refus au tamise de 75 µm (%) 4 (maximum, voie humide) 
Gonflement (mL.g-1) 11 (minimum, test CTIF) 
Densité apparente non tassée 0,7 
Densité apparente tassée 0,9 
Poids spécifique (g.cm-3)  2,2 
pH d’un gel à 5 % 10 
 
 
Figure A2-1 Distribution de taille des particules de la bentonite en suspension dans l’eau 
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Annexe 3 : Calcul de l’épaisseur et du nombre de couches du dépôt 
de bentonite 
Nous considérons un dépôt de particulaires sphériques rigides de diamètre égal au diamètre moyen 
des particules de bentonite utilisées dans cette étude (dp = 5 µm). Nous supposons que ces particules 
se déposent dans la configuration la plus poreuse, c'est-à-dire dans un arrangement cubique (Figure 
A3-1).  
 
Figure A3-1 Empilement supposé de particules sphériques rigides 
Le nombre de particules s’aligne selon le périmètre de la surface membranaire pour la première ligne 
est donné par : 




dn π=1                                               (Equation A3-1) 
De la même façon, le nombre de particules s’aligne à la ligne suivante, n2, est donné par: 






−= π2                                          (Equation A3-2) 
Le nombre total de particules dans une couche recouvrant toute la surface de la membrane est donc : 














rn = =7100, Donc np = 3,42×108 
 
La masse d’une particule, Mp, est donnée par l’équation suivante : 







= = 1,44×10-13 kg                                  (Equation A3-4) 
Où ρp est la masse volumique de particules 
 
La masse d’une couche de particules, Mc, est donc : 
                                                     ppc MnM .= = 4,92×10-5 kg                                     (Equation A3-5) 
Ainsi, pour une certaine quantité de matière particulaire déposée par unité de surface, md, le nombre 
de couches, nc, est donné par : 
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.= =3,23                                                (Equation A3-6) 
Où S est la surface de filtration 
L’épaisseur du dépôt, e, est ensuite calculée de la façon suivante : 
                                                      cp nde ×= = 16,1 µm                                            (Equation  A3-7) 
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Annexe 4 : Calcul des pertes de charge 
Il s’agit de calculer des pertes de charge entre le capteur de pression entrée et l’entrée du module 
ainsi que des pertes des charges entre la sortie du module et le capteur de pression en sortie selon 
différents débits de liquide dans le module.  
4.1 Détermination des pertes de charge linéaires en conduite lisse de diamètre 
interne Dint  
Calcul du nombre de Reynolds : μ
ρ intRe DUL=  
Avec 
UL   Vitesse du liquide (eau de mer) dans le tronçon de tube de diamètre interne Dint 
ρ     Masse volumique de l’eau de mer : 1,03 kg.m-3 




QUL =  
Avec 
Q   Débit volumique mesuré à l’aide du rotamètre (m3.s-1) 




π=  (m2) 
D’après la valeur du Re, le facteur de frottement, f, est calculé selon le régime d’écoulement. 
• Régime laminaire décrit par la loi de Hagen-Poiseuille :
Re
16=f   
• Régime turbulent décrite par la relation Blasius, valable pour Re ∈ [3×103 – 105] : 
4/1Re
00791,0=f  






4.2 Détermination des pertes de charge singulières de type élargissement ou 
rétrécissement brusque 








=Δ=Δ ρ   
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UkP =Δ  
Avec  
UL   Vitesse du liquide (eau de mer) dans la plus petite section 
k     Coefficient de perte de charge spécifique de la singularité 











d1   Diamètre de la plus petite conduite  
d2   Diamètre de la plus grande conduite 















d1   Diamètre de la plus grande conduite  
d2   Diamètre de la plus petite conduite 
Dans le cas d’une sortie de tuyauterie ou d’un orifice rentant, k = 1. 
4.3 Détermination des pertes de charge singulières de type coude à 90° avec 
élargissement ou rétrécissement  




UkP =Δ , en prenant 
MkACkkk .... 1ReΔ=  
Les coefficients kΔ et kRe sont fonction de Re : kΔ = 1 pour la gamme de Re dans nos expériences, kRe 
= 45×λRe et λRe = f(Re).  
Le Re est calculé par μ
ρ 1int1Re DUL= , l’indice 1 indique la première section. 
Le coefficient C1 dans le cas d’une conduite, C1 = 1. 
Le coefficient A est fonction de l’angle du coude, A = 1,2 dans le cas du coude à 90° 
Le coefficient kM est fonction de l’angle du coude, kM = 1 dans le cas du coude à 90° 
4.4 Pertes de charge entre capteur de pression entrée et à l’entrée du module 
• Tube lisse : longueur L = 0,04 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,016 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,069 0,138 0,207 0,276 
Re 1106 2212 3317 4423 
f 0,014 0,012 0,010 0,010 
ΔPf (Pa) 0 1 2 4 
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• Coude 90° + rétrécissement brusque : Dint 0,016 → 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,069 0,138 0,207 0,276 
Re 1106 2212 3317 4423 
kRe 2,58 2,25 1,98 1,75 
k 3,1 2,7 2,4 2,1 
ΔPs (Pa) 7 26 51 80 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,78 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,276 0,553 0,829 1,106 
Re 2212 4423 6635 8846 
f 0,012 0,010 0,009 0,008 
ΔPf (Pa) 172 578 1176 1945 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,98 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,276 0,553 0,829 1,106 
Re 2212 4423 6635 8846 
f 0,012 0,010 0,009 0,008 
ΔPf (Pa) 216 726 1477 2443 
 
• Rétrécissement brusque : Dint 0,008 → 0,004 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 1,106 2,212 3,317 4,423 
ΔPs (Pa) 280 1120 2520 4480 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,03 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,004 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 1.106 2,212 3,317 4,423 
Re 4423 8846 13270 17693 
f 0,010 0,008 0,007 0,007 
ΔPf (Pa) 89 299 608 1006 
 
• Sortie de tuyauterie : k = 1 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 1,106 2,212 3,317 4,423 





• Somme des pertes de charge en entrée  
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
ΔPe (Pa) 1376 5196 11337 19741 
4.5 Pertes de charge entre la sortie du module et capteur de pression sortie 
• Orifice rentrant : k= 1 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,051 0,102 0,153 0,204 
ΔPs (Pa) 1 5 12 21 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,03 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,004 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 1,106 2,212 3,317 4,423 
Re 4423 8846 13270 17693 
f 0,010 0,008 0,007 0,007 
ΔPf (Pa) 89 299 608 1006 
 
• Elargissement : Dint 0,004 → 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 1,106 2,212 3,317 4,423 
ΔPs (Pa) 344 1376 3095 5503 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,48 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,276 0,553 0,829 1,106 
Re 2212 4423 6635 8846 
f 0,012 0,010 0,009 0,008 
ΔPf (Pa) 106 356 723 1197 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,40 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,008 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,276 0,553 0,829 1,106 
Re 2212 4423 6635 8846 
f 0,012 0,010 0,009 0,008 







• Coude 90° + rétrécissement brusque : Dint 0,008 → 0,016 m 
 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,276 0,553 0,829 1,106 
Re 2212 4423 6635 8846 
kRe 1,9 1,75 1,57 1,47 
k 2,3 2,1 1,9 1,8 
ΔPs (Pa) 87 321 648 1079 
 
• Tube lisse : longueur L = 0,09 m, diamètre interne de la conduite Dint = 0,016 m 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 
UL (m.s-1) 0,069 0,138 0,207 0,276 
Re 1106 2212 3317 4423 
f 0.014 0.012 0.010 0.010 
ΔPf (Pa) 1 2 5 8 
 
• Somme des pertes de charge en sortie 
Q (L.h-1) 50 100 150 200 




Annexe 5 : Caractéristiques de la membrane d’osmose inverse  
Les spécifications de la membrane d’osmose inverse spiralée, modèle SW30-4040 (FilmtecTM 
Membrane, Dow, USA), données par fabricant, sont présentées dans le tableau A5-1. 
Tableau A5-1 Spécifications de la membrane d’osmose inverse SW30-4040 données par le 
fabricant 
Paramètres Valeurs 
Surface active (m2) 7,4 
Pression appliquée (bar) 55 
Flux de perméat (m3.jour-1) 7,4 
Taux de rejet de sels stabilisé (%) 99,4 
1. Le flux de perméat et le taux de rejet de sels sont données dans les conditions suivantes : 32 ppm 
de NaCl, PTM = 55 bar, T = 25 °C et 8 % de taux de conversion.  
2. Le flux de perméat peut varier de ± 20 % 
 
Les limites opératoires de la membrane sont présentées dans le tableau A5-2.  
Tableau A5-2 Limites opératoires de la membrane d’osmose inverse SW30-4040 données par le 
fournisseur 
Paramètres Valeurs 
Température opératoire maximum (°C) 45 
Pression opératoire maximum (bar) 69 
pH, opération en continue* 2 – 11 
pH, nettoyage en courte terme 1 – 13 
SDI d’alimentation maximum 5 
Tolérance du chlore libre (ppm) < 0,1 














Annexe 6 : Variation du flux et de la résistance de colmatage en 

































































Figure A6-1 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 

































































Figure A6-2 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 

































































Figure A6-3 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 



































































Figure A6-4 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 









































































Figure A6-5 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 


































































Figure A6-6 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 




































































Figure A6-7 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 


































































Figure A6-8 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps 











































































Figure A6-9 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          



































































Figure A6-10 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          





































































Figure A6-11 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          



































































Figure A6-12 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          






































































Figure A6-13 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          


































































Figure A6-14 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          





































































Figure A6-15 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          































































Figure A6-16 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          







































































Figure A6-17 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          

































































Figure A6-18 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          

































































Figure A6-19 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          
































































Figure A6-20 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          










































































Figure A6-21 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          




































































Figure A6-22 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          




































































Figure A6-23 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          



































































Figure A6-24 Variation du flux (a) et de la résistance de colmatage (b) en fonction du temps          
(Filtration avec pré-couche, [Bentonite] = 500 mg.L-1) 
 
 
 
 
 
